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Energetische und wirtschaftliche  
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Yevgeniy Nazarko
Die CO2-Abtrennung mit anschließender Speicherung ist eine technologische Option zur 
Reduzierung von CO2-Emissionen. Der Oxyfuel-Prozess basiert auf der Verbrennung fossiler 
Brennstoffe in einer Sauerstoff-Rauchgas-Atmosphäre mit nachfolgendem Aufkonzentrieren 
des CO2. Die Anwendung der Keramikmembranen im vom Forschungszentrum Jülich ent-
wickelten und unter EP 2214806 patentierten Oxy-Vac-Jül-Konzept verringert den spezi-
fischen Energiebedarf der Sauerstoffbereitstellung. Im diesem Buch werden Optimierungen 
des Gesamtprozesses hinsichtlich ihrer Effizienz und Investitionskosten beurteilt. Diese 
Arbeit bietet eine Grundlage für Entscheidungen über die Anwendung der Optimierungs- 
optionen im CO2-armen membranbasierten Oxyfuel-Kraftwerk.
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Energetische und wirtschaftliche Optimierung eines  
membranbasierten Oxyfuel-Dampfkraftwerkes 
von Yevgeniy Nazarko 
 
Kurzfassung 
Die CO2-Abtrennung mit anschließender Speicherung ist eine technologische Option zur 
Reduzierung von CO2-Emissionen. Der Oxyfuel-Prozess basiert auf der Verbrennung fossiler 
Brennstoffe in einer Sauerstoff-Rauchgas-Atmosphäre mit nachfolgendem Aufkonzentrieren 
des CO2. Der Sauerstoff wird durch die kryogene Luftzerlegung mit einem Energiebedarf von 
245 kWhel/tO2 gewonnen. Die Anwendung der Keramikmembranen hat das Potential, den 
spezifischen Energiebedarf der Sauerstoffbereitstellung bei gleichbleibend hoher Sauerstoff-
reinheit zu verringern. 
Diese Arbeit fokussiert sich auf die 
- Ermittlung der Effizienz eines heute baubaren fortschrittlichen Oxyfuel-Dampfkraft-
werkes unter Einsatz von Membranen für die Sauerstofferzeugung 
- Untersuchung und Quantifizierung der Potentiale der energetischen Optimierung des 
Gesamtprozesses durch die Änderung seiner Ablaufstruktur  
- Beurteilung der Umsetzbarkeit einzelner Optimierungsoptionen auf der Grundlage ih-
rer Investitionskosten unter Marktbedingungen. 
Für diese Arbeit wird das von der Forschungszentrum Jülich GmbH entwickelte und am 
25.04.2012 unter EP 2214806 patentierte Verfahren ausgewählt. Das Oxy-Vac-Jül-Konzept 
wird ins Oxyfuel-Dampfkraftwerk mit einfacher Prozessführung und standardisierten Kraft-
werkskomponenten integriert. Der Nettowirkungsgrad des Basiskraftwerkes beträgt 36,6 %-
Punkte beim Sauerstoffabtrenngrad von 60 %. Dies entspricht einem Nettowirkungsgrad-
verlust von 9,3 %-Punkten gegenüber dem Referenz-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung. Der 
spezifische Elektrizitätsbedarf dieser Sauerstoffbereitstellung liegt bei 176 kWhel/tO2. 
Um den Wirkungsgrad zu steigern, wird die Ablaufstruktur des Basiskraftwerkes unter Ver-
wendung von großtechnisch verfügbaren Komponenten der Kraftwerks- und Verfahrens-
technik optimiert. Die 22 untersuchten Optimierungsoptionen bestehen aus der Design-
optimierung des Gastrennprozesses, der Modifikation der Rauchgasrückführung und der 
anlageninternen Abwärmenutzung. Der energetische Vorteil gegenüber dem Basiskraftwerk 
liegt je nach Optimierungsoption zwischen 0,05 %-Punkten und 1,00 %-Punkt. Für jede Opti-
mierungsoption werden die Größe und Kosten der Kraftwerkskomponenten berechnet. 
Die Optimierungsoptionen werden durch einen investitions-, wirkungsgrad- und leistungsbe-
zogenen Faktor bewertet. Der Bewertungsfaktor für den Großteil der Optimierungsoptionen 
beträgt 20 bis 54 EUR/kWBrutto je %-Punkt Wirkungsgradsteigerung. Die Stromgestehungs-
kosten dieser Optimierungsoptionen liegen zwischen 2,7 und 7,3 Euro-Cent/kWhel. 
Die Untersuchungsergebnisse dieser Arbeit bieten eine Grundlage für Entscheidungen über 
die Anwendung der Optimierungsoptionen im CO2-armen membranbasierten Oxyfuel-
Kraftwerk. 
 
Energy and economic optimization of a membrane-based 
oxyfuel steam power plant 
by Yevgeniy Nazarko 
 
Abstract 
Carbon capture and storage is one technological option for reducing CO2 emissions. The 
oxyfuel process is based on the combustion of fossil fuels in an oxygen-flue gas atmosphere 
with the subsequent concentration of CO2. The oxygen is produced by cryogenic air 
separation with an energy demand of 245 kWhel/tO2. The application of ceramic membranes 
has the potential to reduce the specific energy demand of oxygen supply with consistently 
high-purity oxygen. 
This work focuses on 
- determining the efficiency of an advanced oxyfuel steam power plant that can be 
constructed today using membranes for oxygen production, 
- investigating and quantifying the potential for energy optimizing the overall process by 
changing its flow structure, 
- assessing the feasibility of individual optimization options based on their investment 
costs under market conditions. 
For this work, a method developed by Forschungszentrum Jülich and patented on 25 April 
2012 under EP 2214806 is used. The Oxy-Vac-Jül concept is integrated into the oxyfuel 
steam power plant with simple process management using standardized power plant 
components. The net efficiency of the base power plant is 36.6 percentage points for an 
oxygen separation degree of 60 %. This corresponds to a net power loss of 9.3 percentage 
points compared to the reference power plant without CO2 capture. The specific electricity 
demand of this oxygen supply method is 176 kWhel/tO2. 
To increase the efficiency, the flow structure of the base power plant is optimized using 
industrially available components from power plant and process engineering. The 22 
analyzed optimization options consist of design optimization of the gas separation process, 
the modification of the flue gas recirculation and the plant-internal waste heat utilization. The 
energetic advantage over the base power plant, depending on the optimization option, 
ranges from 0.05 – 1.00 percentage points. For each optimization option, the size and cost of 
the power plant components is calculated. 
The optimization options are assessed using an investment, efficiency and power-related 
factor. The assessment factor for the majority of optimization options is                             
€ 20 – 54 / kWgross per percentage point of increase in net efficiency. The levelized costs of 
electricity generation (LCOE) for these optimization options are € 0.027 – 0.073 / kWhel. 
The results of this study provide a basis for decisions on the application of optimization 
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Die weltweiten Emissionen der anthropogenen Treibhausgase betrugen im Jahr 2007 
44,0 Milliarden (Mrd.) Tonnen, gemessen in CO2-Äquivalenen [1, S. 185, Tabelle 4.4]. Das 
durch die Energieumwandlung freigesetzte CO2 hatte davon einen Anteil von 65 % [1, S. 
185, Tabelle 4.4]. Auf die Elektrizitätserzeugung entfielen 41,3 % der weltweiten CO2-
Emissionen [1, S. 185, Tabelle 4.4]. Die Kohlekraftwerke trugen mit 73 % dazu bei [1, S. 185, 
Abbildung 4.13]. Damit hatten die CO2-Emissionen aus Kohlekraftwerken in 2007 einen An-
teil von 19,7 % des globalen anthropogenen in CO2-Äquivalenten gemessenen Treibhausef-
fektes, vgl. Abbildung 1.1. 
Die durchschnittliche Steigerung des weltweiten Primärenergiebedarfes von 2007 bis 2030 
wird im Referenzszenario des World Energy Outlook 2009 mit 1,5 % pro Jahr auf 16,8 Mrd. 
Tonnen Öl-Äquivalenten vorausgesagt, wobei sich die Nutzung der CO2-reichen Brennstoffe 
wie Kohle überproportional um 1,9 % pro Jahr auf 4,9 Mrd. Tonnen Öl-Äquivalente erhöht [1, 
S. 74, Tabelle 1.1]. Dadurch wird für 2030 eine Steigerung der jährlichen CO2-Emissionen 
aus Energieumwandlung auf 40,2 Mrd. Tonnen prognostiziert [1, S. 111, Abbildung 2.1]. Die 
CO2-Emissionen aus Elektrizitätserzeugung betragen dann voraussichtlich 44,3 % davon [1, 
S. 185, Tabelle 4.4], wobei die Kohlekraftwerke einen Anteil von 76 % davon haben [1, S. 
185, Abbildung 4.13]. Damit werden die Kohlekraftwerke in 2030 am globalen anthropoge-
nen Treibhauseffekt mit 24,4 % beteiligt sein, vgl. Abbildung 1.1. Die Bedeutung der CO2-
Emissionen aus Kohlekraftwerken für den globalen Treibhauseffekt wächst im Vergleich zu 
2007. 
 
Abbildung 1.1:  CO2-Emissionen in Atmosphäre 2007 und 2030 (Zahlen berechnet aus 





















































Gegenüber 2007 werden die CO2-Emissionen aus Kohleverstromung in 2030 um 62 % stei-
gen, vgl. Abbildung 1.1. Der Grund dafür sind der prognostizierte weltweite jährliche Anstieg 
des Kohlebedarfes um 1,9 % auf 6981 Millionen (Mio.) Tonnen Kohle-Äquivalente [1, S. 90, 
Tabelle 1.5] sowie die spezifischen CO2-Emissionen der Kohleverbrennung, die für die in 
Deutschland genutzten Brennstoffe gemäß der Zuteilungsverordnung 2012 - ZuV 2012 - 
zwischen 93 (Vollwertkohle-Deutschland) und 114 kgCO2/GJth (Rohbraunkohle Rheinland) 
betragen [2, Anhang 1 zu §§ 4 und 5].  
Die CO2-Emissionen aus der Elektrizitätserzeugung können durch die folgenden technologi-
schen Optionen reduziert werden: 
- verstärkte Elektrizitätserzeugung aus regenerativen Energiequellen 
- Einsatz der CO2-freien (nuklear) bzw. CO2-ärmeren Brennstoffe (Erdgas anstelle von 
Stein- bzw. Braunkohle, Mitverbrennung von Biobrennstoffen) 
- Steigerung des Wirkungsgrades der fossil befeuerten Kraftwerke bzw. Einsatz effizi-
enterer Kraftwerkskonzepte 
- CO2-Abtrennung und -Ablagerung. 
Die beiden letztgenannten Optionen sind vor allem für Kohlekraftwerke geeignet. Die CO2-
Abtrennung und -Ablagerung (in Englisch: Carbon Capture and Storage, gebräuchliche Ab-
kürzung: CCS) erlaubt eine erhebliche Minderung der CO2-Emissionen, insbesondere wenn 
der Spielraum anderer Optionen ausgeschöpft oder aus anderen Gründen nicht gegeben ist. 
Beispielsweise müssen laut dem 450-Szenario des World Energy Outlooks in 2030 über 
1,1 Mrd. Tonnen CO2 jährlich durch CCS reduziert werden [1, S. 224, Abbildung 6.2], um die 
atmosphärische Konzentration der Treibhausgase bei 450 ppm CO2-äquiv. langfristig zu stabili-
sieren [1, S. 258]. 
Die derzeit bekannten Verfahren der CO2-Abtrennung lassen sich hinsichtlich der Positionie-
rung gegenüber der Energieumwandlung in drei Gruppen zusammenfassen, vgl. Abbildung 
1.2: 
1) CO2-Abtrennung nach der Verbrennung (in Englisch: Post-Combustion) 
2) Verbrennung in der Sauerstoff-Rauchgas-Atmosphäre mit nachfolgendem Aufkon-
zentrieren des CO2 (in Englisch: Oxyfuel) 
3) Vergasung mit nachfolgender Gasaufbereitung und CO2-Abtrennung (in Englisch: 
Pre-Combustion). 
Der Oxyfuel-Prozess basiert auf der Entfernung des Luftstickstoffes aus der Verbrennungs-
luft mit dem Ziel, ein weitgehend aus CO2 bestehendes Rauchgas zu erhalten. Die Vorteile 
des Oxyfuel-Prozesses sind: 
- die bewährte Technik der atmosphärischen Verbrennung und der Energieumwand-
lung sowie  
- die bewährte Rauchgasreinigung mit den geringen Anpassungen an die Gegebenhei-
ten des Oxyfuel-Verfahrens. 
1.1 Motivation 























Abbildung 1.2:  Energieumwandlungsprozesse mit CO2-Abtrennung 
Der Sauerstoff für den Oxyfuel-Prozess kann mittels diverser Verfahren gewonnen werden, 
beispielsweise durch kryogene Luftzerlegung, Druckwechseladsorption, Metalloxide oder 
Polymer- und Keramikmembranen. Die großtechnische Anwendung der kryogenen Luftzer-
legung ist Stand der Technik. Um den Sauerstoff mit der Reinheit von über 99,5 Vol.-% zu 
erzeugen, werden 245 kWhel/tO2 benötigt. [3, S. 20-21]. Durch diverse Optimierungen kann 
dieser spezifische Energiebedarf bis auf 175 kWhel/tO2 verringert werden [3, S. 20-21]. Des-
halb verursacht die Anwendung der kryogenen Luftzerlegung in einem Kraftwerksprozess 
Wirkungsgradeinbuße von bis zu 7,2 %-Punkten. Zusammen mit der Anpassung des Kraft-
werkes an die Oxyfuelbedingungen und mit der CO2-Verdichtung ergeben sich Verluste von 
bis zu 10,7 %-Punkten [4]. Die thermodynamisch mindestens aufzuwendende Gasentmi-
schungsarbeit ist dagegen mit 33,6 kWhel/tO2 [5, S. 18] deutlich geringer und lässt vermuten, 
dass der Oxyfuel-Prozess ein hohes Optimierungspotential hat. 
Nach ersten Bewertungen haben die Keramikmembranen tatsächlich das Potential zur Re-
duktion des spezifischen Energiebedarfes [3, S. 8]. Zahlreiche Untersuchungen zum Einsatz 
der Keramikmembranen im kohlebefeuerten Oxyfuel-Kraftwerk zeigen mit 5,8 bis 8,5 %-
Punkten zum Teil deutlich geringere Wirkungsgradverluste im Vergleich zu den oben ange-
gebenen Werten [6], [7]. Die Gründe für den großen Streuungsbereich sind unterschiedliche 
analysierte Kraftwerks- und Membrantrennverfahren sowie unterschiedliche Referenzverfah-
ren, unterschiedliche Annahmen und Randbedingungen, ausschließliches Fokussieren auf 
die energetische Optimierung sowie verschiedene Interpretation der berechneten Ergebnis-
se. 
In den bisherigen Studien standen die thermodynamische Analyse und energetische Opti-
mierung der Oxyfuel-Prozesse und Prozessvarianten im Vordergrund. Eine systematische 
Untersuchung der Prozessoptimierungen unter Berücksichtigung der wirtschaftlichen Aspek-


































1.2 Zielsetzung und Gliederung der Arbeit 
Diese Arbeit befasst sich mit der thermodynamischen, technischen und wirtschaftlichen Ana-
lyse eines membranbasierten Oxyfuel-Dampfkraftwerkes mit der CO2-Abtrennung. Der Fo-
kus der Arbeit liegt auf die 
- Ermittlung der Effizienz eines heute baubaren fortschrittlichen Oxyfuel-Dampfkraft-
werkes unter Einsatz von Membranen für die Sauerstofferzeugung  
- Untersuchung und Quantifizierung der Potentiale der energetischen Optimierung des 
Gesamtprozesses durch die Änderung seiner Ablaufstruktur und unter Verwendung 
von großtechnisch verfügbaren Komponenten der Kraftwerks- und Verfahrenstechnik 
- Beurteilung der Umsetzbarkeit einzelner Optimierungsoptionen auf der Grundlage ih-
rer Investitionskosten unter Marktbedingungen. 
Aus der Zielsetzung ergibt sich folgende Struktur der Arbeit: 
Kapitel 2 stellt die relevanten Grundlagen eines fossil befeuerten Dampfkraftwerkes sowie 
eines membranbasierten Oxyfuel-Kraftwerkes mit CO2-Abtrennung anhand der heute reali-
sierten Beispiele der Kraftwerkstechnik sowie der Verfahrenstechnik der Gastrennung dar. 
Kapitel 3 beschreibt die Methode der thermodynamischen Analyse sowie der Komponenten-
größen- und Kostenabschätzung der Optimierungsoptionen und deren Bewertung.  
Nach der Definition der Randbedingungen wird in Kapitel 4 die thermodynamische Analyse 
des Referenz-Dampfkraftwerkes ohne CO2-Abtrennung durchgeführt. Mit dieser Datenbasis 
wird eine Vergleichsgrundlage für ein membranbasiertes Oxyfuel-Dampfkraftwerk mit der 
CO2-Abtrennung festgelegt.  
Aufbauend auf dem Modell und der Datenbasis des Referenz-Kraftwerkes wird in Kapitel 5 
ein membranbasiertes Oxyfuel-Dampfkraftwerk definiert, unter Berücksichtigung der heute 
verfügbaren Anlagen parametrisiert und thermodynamisch analysiert mit dem Ziel, den Op-
timierungsbedarf zu ermitteln. Der Wärme- und Triebkraftbereitstellung des membranbasier-
ten Sauerstofferzeugungsprozesses liegt das von der Forschungszentrum Jülich GmbH pa-
tentierte Verfahren, welches im Weiteren Oxy-Vac-Jül-Konzept genannt wird. Das Oxyfuel-
Dampfkraftwerk mit dem Oxy-Vac-Jül-Konzept wird als Oxyfuel-Basiskraftwerk bezeichnet.  
In Kapitel 6 wird das Oxyfuel-Basiskraftwerk unter der Veränderung seiner Ablaufstruktur 
hinsichtlich der Erhöhung der energetischen Effizienz optimiert. Die Optimierungen beinhal-
ten die Verwendung der großtechnisch verfügbaren Komponenten der Kraftwerks- und Ver-
fahrenstechnik. Die Optimierungen werden in den folgenden Kategorien zusammengefasst: 
- Designoptimierung des Gastrennprozesses  
- Modifikation der Rauchgasrückführung 
- Anlageninterne Abwärmeintegration. 
Um die einzelnen Aspekte einer Optimierung zu untersuchen, werden die Designoptimierung 
des Gastrennprozesses und die anlageninterne Abwärmeintegration in die Optimierungsop-
tionen weiter aufgeschlüsselt. Bei der Modifikation der Rauchgasrückführung ist dies nicht 
erforderlich, da die Ablaufstruktur und Parameter anlagenintern vorgegeben sind. Kapitel 6.1 
bis 6.3 sowie die entsprechenden Unterkapitel enthalten die Definitionen einzelner 
1.2 Zielsetzung und Gliederung der Arbeit 
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Optimierungen und die Bezeichungen der Optimierungsoptionen. Der oben beschriebene 
Ablauf dieser Arbeit und die Optimierungsstruktur sind in Abbildung 1.3 dargestellt. 











Abkürzungen im Bild: 
- ZSK-2 bis 5:       Zwischenstufenkühlung (ZSK) mit der Anzahl der Kühlungsstufen 
- SK-35 bis 65:     Sauerstoffkühlung (SK) mit der Sauerstoffeintrittstemperatur 
- A bis G:              laufende Bezeichnung der Optionen der Abwärmenutzung 
- F und F-2 bis 5:  Sauerstoffwärmenutzung mit der Anzahl der Wärmenutzungsstufen 
Abbildung 1.3:  Ablauf dieser Arbeit und Optimierungsstruktur 
Die Optimierungsoptionen basieren jeweils auf dem Oxyfuel-Basiskraftwerk und werden al-
ternierend durchgeführt. In jeder einzelnen Optimierungsoption wird die Größe der von der 
Veränderung betroffenen und zusätzlichen Kraftwerkskomponenten anhand der bisher reali-
sierten bauartähnlichen Anlagen sowie eigener Auslegungsrechnungen abgeschätzt.  
Die Investitionskosten der einzelnen Kraftwerkskomponenten und die Anlagenkosten der 
Optimierungsoptionen werden in Kapitel 7 auf der Grundlage der Unternehmensangaben 
sowie eigener Abschätzungen berechnet. 
In Kapitel 8 werden die Optimierungsoptionen untereinander und unter den Marktbedingun-
gen bewertet. Die Untersuchungsergebnisse bieten eine Entscheidungsgrundlage über die 
Anwendung der analysierten Optimierungsoptionen im CO2-armen membranbasierten 

















In dieser Arbeit werden folgende Begriffsdefinitionen verwendet: 
Referenz-Kraftwerk – fortschrittliches und heute baubares überkritisches Kondensations-
Dampfkraftwerk mit Feuerung bei atmosphärischem Druck und mit der Rauchgasreinigung 
nach dem Stand der Technik (selektive katalytische ammoniakbasierte Entstickung, kalte 
elektrische Entstaubung und nasse kalksteinbasierte Entschwefelung). 
Oxy-Vac-Jül-Konzept – membran- und vakuumbasiertes Konzept der Sauerstofferzeugung, 
patentiert von der Forschungszentrum Jülich GmbH. 
Oxyfuel-Basiskraftwerk / Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk – Oxyfuel-Kraftwerk mit der memb-
ran- und vakuumbasierten Sauerstoffbereitstellung, welches durch folgende Merkmale ge-
kennzeichnet ist: 
- Feuerung bei atmosphärischem Druck in einer O2-Rauchgas-Atmosphäre 
- kalte entwässerte Primär-Rauchgasrückführung 
- kalte entstaubte Sekundär-Rauchgasrückführung 
- Entstaubung und Entschwefelung des Referenz-Kraftwerkes 
- Wasser-Dampf-Kreislauf mit den Parametern des Referenz-Kraftwerkes 
- kryogene CO2-Nachreinigung und achtstufige CO2-Verdichtung. 
Optimierung / Optimierungsoption – Veränderung der Ablaufstruktur des Oxyfuel-
Basiskraftwerkes zwecks Erhöhung der energetischen Effizienz unter Beibehaltung von allen 
anderen Parametern. 
Basiskraftwerk mit der X-ten Optimierung – Oxyfuel-Basiskraftwerk mit der jeweiligen 






2 Stand der Wissenschaft und Technik 
In diesem Kapitel wird der Stand der Wissenschaft und Technik des steinkohlebefeuerten 
Kraftwerkes ohne CO2-Abtrennung, des Oxyfuel-Kraftwerkes mit der CO2-Abtrennung sowie 
der membranbasierten Sauerstoffbeistellung für einen Oxyfuel-Kraftwerk beschrieben. 
 
2.1 Fossil befeuertes Dampfkraftwerk ohne CO2-Abtrennung 
Ein fossil befeuertes Wärmekraftwerk wandelt die chemische Bindungsenergie der fossilen 
Brennstoffe in einem Wärmeerzeuger in die Wärme um, die anschließend an eine Wärme-
kraftmaschine übertragen und dort in die nutzbare Energie umgewandelt wird, vgl. Abbildung 
2.1. Ein Dampfkraftwerk ist ein Wärmekraftwerk mit dem Wasserdampf als Arbeitsfluid der 
Wärmekraftmaschine [8, S. 344-350]. 
 
Abbildung 2.1:  Fossil befeuertes Dampfkraftwerk (vereinfacht) 
Die braun- und steinkohlebefeuerten Dampfkraftwerke in Deutschland verfügten Ende 2011 
über 55,1 GW installierter Bruttostromerzeugungskapazität und hatten damit einen Anteil von 
31,6 % der gesamten Bruttostromerzeugungskapazität [9]. Der Anteil des in den kohlebefeu-
erten Dampfkraftwerken produzierten Stromes betrug in 2011 42,9 % oder 262,8 TWh [9]. In 
2012 stieg dieser Anteil auf 44,1 % oder 277,2 TWh [9]. Zum April 2013 befanden sich in der 
Umsetzung, das heißt im Bau oder im Probebetrieb 7,3 GW der steinkohlebefeuerten 
Dampfkraftwerke [10]. Die laufenden Genehmigungsverfahren umfassten weitere 1,7 GW 
Kraftwerksleistung [10]. Tabelle 2.1 gibt einen Überblick über die in der Umsetzung befindli-
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MWel %-Punkte bar / °C / °C 
Walsum 10 2013 750 > 45 258 / 605 / 620 
Hamm D/E 2013 2 x 800 ~ 46 285 / 600 / 610 
Karlsruhe RDK 8 2013 912 ~ 46 275 / 600 / 620 
Lünen 2013 813 45,6 280 / 600 / 610 
Moorburg 2014 2 x 820 46,5 276 / 600 / 610 
Mannheim GKM 9 2014 911 46,4 290 / 600 / 610 
Wilhemshaven 2014 800 > 46 280 / 600 / 620 
 
Ein Kraftwerksblock stellt eine autarke Einheit zur Bereitstellung der Elektrizität dar und um-






Die historische Entwicklung der kohlebefeuerten Dampfkraftwerke basiert auf einer Korrelati-
on zwischen der Blockgröße, Verfügbarkeit und Effizienz mit dem Ziel der Minimierung der 
Stromgestehungskosten. Aus ingenieurtechnischer Sicht wird die Blockgröße durch die Rea-
lisierbarkeit einzelner Komponenten sowie durch die kritischen Querschnitte der strömenden 
Medien begrenzt [14, S. 17]. Der derzeit größte einsträngig realisierte Luft- und Rauchgas-
weg eines Steinkohledampfkraftwerkes führt zur Blockgröße von 911 bzw. 912 MWel, vgl. 
Tabelle 2.1, Kraftwerk Mannheim GKM 9 und Karlsruhe RDK 8. 
Mit den heute üblichen ultraüberkritischen Dampfparametern des Steinkohlekraftwerkes von 
285 bar / 600°C / 620°C und einem Kondensatordruck von 40 mbar ist der Nettowirkungs-
grad von 46 %-Punkte erreichbar [13, S. 26], vgl. auch Tabelle 2.1. Die in Tabelle 2.1 
angegebenen Abweichungen von diesem Wert ergeben sich aus den standortspezifischen 
Kühlungsbedingungen und der Kohlezusammensetzung [13, S. 26].  
Die folgende Beschreibung des Standes der Technik der fossil befeuerten Kraftwerke kon-
zentriert sich auf die steinkohlebefeuerten Kraftwerke zur öffentlichen Stromversorgung in 
der Größenklasse über 300 MWth Feuerungswärmeleistung. Diese Fokussierung berücksich-
tigt die teilweise strengeren Anforderungen der Emissionsgrenzwerte der Verordnung über 
Großfeuerungs- und Gasturbinenanlagen in der Fassung vom 02.05.2013 (13. BImSchV) im 
Vergleich zu den kleineren Anlagen der Größenklasse 50 bis 300 MWth, die ebenfalls im An-
wendungsbereich der 13. BImSchV liegen, vgl. [15, §1, Abs. 1 iVm §4]. 
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2.1.1 Feuerung 
Die Aufgabe der Feuerung, die in Abbildung 2.1 als Wärmeerzeuger bezeichnet ist, besteht 
darin, die chemische Energie eines Brennstoffes möglichst vollständig und unter Minimierung 
der unerwünschten Erscheinungen wie Korrosion und Schadstoffbildung freizusetzen [14, S. 
155], [16, S. 134]. Die chemischen Vorgänge beim Verbrennungsprozess werden im Kapi-
tel 3.2.3.2 „Modellierung der Brennkammer“ beschrieben. 
Die Großfeuerungen für feste Brennstoffe werden in die Rost-, Wirbelschicht- und Staubfeu-
erung unterteilt. Bei der Staubfeuerung wird der in der Mahlanlage zum Staub zerkleinerte 
Brennstoff pneumatisch über ein Fördersystem den Staubbrennern zugeführt und in die 
Brennkammer eingeblasen, wo er in der Schwebe verbrennt. Mit der dabei freigesetzten 
Wärme wird der Dampf im Dampferzeuger erzeugt und überhitzt. Die Staubfeuerungen sind 
bisher in einer breiten Leistungsklasse von 50 bis 2200 MWth realisiert [14, S. 205] und wei-
sen folgende Vorteile auf: 
- hoher Wirkungsgrad [14, S. 257] 
- Nutzung der regenerativen Speisewasser- und Luftvorwärmung [14, S. 257] 
- schnelles Anfahren [14, S. 257], [16, S. 169] 
- große Laständerungen [16, S. 169] 
- breites Brennstoffband [16, S. 169] 
- gute Automatisierungsfähigkeit [16, S. 169]. 
Aufgrund von ihren Vorteilen sind die Staubfeuerungen der Stand der Technik bei Groß-
kraftwerken [16, S. 169]. Für die Staubfeuerungen sind voluminöse Brennkammer [14, S. 
258] mit der Brennstoffaufbereitung außerhalb der Brennkammer kennzeichnend [16, S. 
140]. Die Staubfeuerungen unterscheiden sich hinsichtlich der Art des Kohleeintrages in die 
Brennkammer (direkt oder indirekt) und hinsichtlich der Art der Entaschung (trocken oder 
flüssig) [16, S. 140]. 
Bei der Steinkohlestaubfeuerung haben sich durchgesetzt 
- die direkte Staubeinblasung aus Mahlanlagen, da diese wirtschaftlich, einfach und si-
cher im Betrieb ist [14, S. 258], wenn die Kohle mit der Heißluft ausreichend getrock-
net werden kann [17, S. 153] sowie 
- die trockene Entaschung, da sich die Vorteile der flüssigen Entaschung nicht bestätigt 
hatten [14, S. 322], trotz der geringeren Staubbeladung des Rauchgases [17, S. 230]. 
Die Aufgabe der Mahltrocknung ist die Aufbereitung des Brennstoffes für die stabile Ver-
brennung mit hohem Ausbrand. Die Mahltrocknung wird gedanklich in den Mahl- sowie 
Trocknungsvorgang, die weitgehend gleichzeitig ablaufen, unterteilt. Die Wahl der Mahlanla-
ge richtet sich nach Eigenschaften der Kohle (unter anderem Hardgrove-Index1) sowie nach 
der geforderten Mahlfeinheit, angegeben als Rückstand (R) auf dem Sieb mit einer definier-
ten Maschweite [14, S. 285]. Für die Steinkohle beträgt die Mahlfeinheit je nach Anteil der 
Flüchtigen von 6 bis 30 % auf dem Sieb mit R 0,09 [14, S. 287]. Bei der Steinkohlezerkleine-
                                                
1 Hardgrove-Index ist eine relative Mahlbarkeitskennziffer zur Ermittlung des Arbeitsaufwandes für das 
Mahlen der Kohle. 
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rung haben sich die Wälzmühlen mit Kugeln und Walzen als Mahlkörpern durchgesetzt [16, 
S. 146], darunter Kugelring-, Walzen- oder Schüsselmühlen, mit dem meistens direkt ver-
bundenen Sichter [17, S. 145]. Der Sichter hat die Aufgabe, noch zu grobes Mahlgut abzu-
scheiden und dem Mahlvorgang erneut zuzuführen und den Kohlestaub zu trocknen. Der 
spezifische Leistungsbedarf der Mahlanlage hängt ab von:  
- den Eigenschaften der Kohle 
- der Mühlebauart und 
- der geforderten Mahlfeinheit 
und liegt bei Wälzmühlen bei 7 bis 8 bzw. bis 10 kWhel/tKohle [16, S. 146], [17, S. 144, Tabelle 
4.1]. 
Die Kohle wird mit der heißen Primärluft oder mit dem Rauchgas je nach Kohleeigenschaften 
bei der Steinkohle auf ca. 2 % Restwassergehalt [16, S. 140] getrocknet und nach dem Pas-
sieren des Sichters zu den Brennern mittels der Staubleitungen transportiert. Der Primärluft-
bedarf wird deshalb nach dem Trocknungs- und Transportbedarf der Kohle bemessen und 
soll nach [17, S. 135], [18, S. L 41] einen Anteil von 15 bis 20 % des Gesamtluftstromes bei 
Volllast nicht überschreiten, damit bei allen Lasten genügend Sekundärluft vorhanden ist und 
die Zündfähigkeit des Kohlestaub-Luft-Gemisches im Brenner gegeben ist [17, S. 153]. Die 
untere Grenze der Sichtertemperatur wird nach [17, S. 135] durch die geforderte zulässige 
Restfeuchte der Kohle festgelegt. Nach oben wird die Sichtertemperatur durch die Schäden 
an der Lagerstellung und Abdichtung der Mühle [17, S. 135] sowie durch die Entzündung des 
Staubes [14, S. 299] begrenzt und liegt bei der Steinkohletrocknung mittels Luft deshalb bei 
90 bis 120°C [16, S. 142]. Die höhere Sichtertemperatur ist wegen der besseren Zündung 
grundsätzlich vorteilhaft [18, S. L 41]. In modernen Kraftwerken wird die Sichtertemperatur 
sowohl mittels Speisewassers im Mühlenluft-Speisewasservorwärmer als auch mittels Kalt-
luft geregelt [19, S. 69], wobei die letzte thermodynamisch ungünstig ist und deshalb mini-
miert wird. 
Der Trägermediumbedarf wird durch die Sättigung der Luft mit dem Kohlestaub gekenn-
zeichnet. Die Staubsättigung der Primärluft hängt vom Anteil der flüchtigen Bestandteilen 
des Brennstoffes ab und liegt bei 0,25 kg/m³ bei 30 % Flüchtigen und bei 0,5 bis 0,6 kg/m³ 
bei 10 % Flüchtigen [16, S. 154]. 
Bei der Trockenfeuerung der Kohle mit bis zu 30 Gew.-% Asche wird die Asche als trockener 
Staub aus der Brennkammer meistens mit kontinuierlich arbeitenden Nassaustragern aus 
dem Brennraum abgezogen [17, S. 116]. Der Anteil der Brennkammer- oder Kesselasche bei 
Kohlen mit bis zu 30 Gew.-% Asche liegt zwischen 15 und 20 % der Gesamtasche [14, S. 
308-309], [17, S. 109], wobei größere Feuerungen tendenziell einen kleineren Brennkamme-
rascheanteil haben. 
Die Verbrennung eines Brennstoffes in einem realen Kraftwerk ist trotz des Sauerstoffüber-
schusses (vgl. Kapitel 2.1.2) sowohl unvollkommen (nicht alle brennbare Bestandteile errei-
chen die höchste Oxidationsstufe) als auch unvollständig (brennbare Bestandteile befinden 
sich teilweise in den Brennkammerrückständen und im Flugstaub). Gründe dafür sind [14, S. 
618-619]: 
- zu grobe Ausmahlung 
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- unzureichende Vermischung im Brenner und zu geringe Aufenthaltszeit in der Brenn-
kammer 
- örtlicher Luftmangel in der Verbrennungszone. 
Moderne Staubfeuerungen erreichen Tiefstwerte für Unverbranntes in den Brennkammer-
rückständen und im Flugstaub von 0,0015 bis 0,003 [17, S. 528] bzw. 0,003 bis 0,006 [14, S. 
618] der Feuerungswärmeleistung. Bei Steinkohlefeuerungen wird nach [20, S. 120] und [14, 
S. 746] zusätzlich bis zu 5 % der Schwefel in der Asche eingebunden. 
Unter Emissionen einer Feuerungsanlage werden die von einer Anlage ausgehenden Luft-
verunreinigungen bezeichnet. Gemäß dem Bundes-Immissionsschutzgesetz sind die Luft-
verunreinigungen die Veränderungen der natürlichen Zusammensetzung der Luft [21, § 3, 
Nr. 4]. Die Zusammensetzung des Roh-Rauchgases nach der Feuerung eines konventionel-
len Kraftwerkes wird durch folgende Faktoren beeinflusst: 
- Brennstoffzusammensetzung und -eigenschaften 
- Luftüberschuss (vgl. Kapitel 2.1.2) 
- Feuerungsbedingungen. 
Tabelle 2.2:  Roh-Rauchgaszusammensetzung des Steinkohlekraftwerkes mit der Staub-
feuerung und dem trockenen Ascheabzug  
Rauchgas-
komponente Einheit Wert Bemerkung / Quelle 
N2 Vol.-% 74 – 76 Werte für CO2, O2 und H2O aus [22, S. 30] bei der Luftzahl 
1,15, vgl. Kapitel 2.1.2. Werte für N2 und Ar - eigene Be-
rechnung auf der oben genannten Grundlage CO2 Vol.-% 14,5 – 15,6 
O2 Vol.-% 2,8 – 3,0 
H2O Vol.-% 4 – 7 
Ar Vol.-% 0,9 – 1,0 
NOX mg/Nm³ 
< 1400 ohne Primärmaßnahmen [17, S. 294] 
700 – 1200 ohne Primärmaßnahmen, BImSchV-konform2 [14, S. 359] 
250 – 500 mit Primärmaßnahmen, BImSchV-konform [14, S. 359] 
< 500 mit Primärmaßnahmen, BImSchV-konform [19, S. 75] 
CO mg/Nm³ < 200 [17, S. 294] 
Staub mg/Nm³ < 26700 BImSchV-konform [19, S. 75] 
SOX mg/Nm³ 
< 3956 Schwefelgehalt bis 1,5 %, BImSchV-konform [19, S. 75] 
1300 – 3400 [17, S. 294] 
 
Tabelle 2.2 zeigt eine typische Roh-Rauchgaszusammensetzung eines dem Stand der 
Technik entsprechenden Steinkohlekraftwerkes mit der Staubfeuerung und dem trockenen 
Ascheabzug. Die Bandbreiten der Kohlendioxid- und Wasserdampfemissionen ergeben sich 
                                                
2 Als BImSchV-konformes Rauchgas wird das trockene Rauchgas im Normzustand (273,15 K,         
101,3 kPa) beim Bezugssauerstoffgehalt von 6 Vol.-% bezeichnet [15, § 2, Abs. 1 iVm Abs. 5, Nr. 2]. 
2 Stand der Wissenschaft und Technik 
12 
aus den unterschiedlichen Kohlenstoff-, Wasser- und Wasserstoffanteilen der verschiedenen 
Steinkohlen, die Bandbreiten der übrigen in Vol.-% angegebenen Emissionen sind rechne-
risch. Die nach der 13. Bundes-Immissionsschutzverordnung relevanten Emissionen werden 
als Massenkonzentrationen des Abgases angegeben und auf das Abgasvolumen im Norm-
zustand nach Abzug des Wasserdampfgehaltes bezogen.  
 
2.1.2 Luftbereitstellung 
Das für die Verbrennung der fossilen Brennstoffe benötigte Oxidans wird in heutigen Kraft-
werken durch die Luft bereitgestellt. Der spezifische Luftbedarf der Verbrennung hängt von 
der stofflichen Zusammensetzung der Kohle und vom Luftüberschuss ab, der bei den techni-
schen Feuerungen je nach Art des festen Brennstoffes und der Feuerung 15 bis 40 % be-
trägt [14, S. 55], [16, S. 116, Tabelle 5.2]. Für Staubkohlefeuerungen beträgt der Luftüber-
schuss 20 bis 30 % [16, S. 116, Tabelle 5.2]. Der Sauerstoffüberschuss ist erforderlich, damit 
die Verbrennung möglichst vollkommen und vollständig abläuft, vgl. Kapitel 2.1.1. Der Luft-
überschuss wird durch das Luftverhältnis oder die Luftzahl gekennzeichnet und als Verhält-
nis der tatsächlichen Luftmenge zu der stöchiometrisch benötigten definiert. 
Je nach Feuerungsart wird die Verbrennungsluft auf 100 bis 450°C vorgewärmt [14, S. 584], 
für Steinkohlestaubfeuerungen mit Trockenentaschung vorzugsweise bis auf 350°C [14, S. 
584], [23, S. 289] bzw. 370°C [16, S. 148, Tabelle 6.4]. Der Umfang der Luftvorwärmung 
hängt von der Vielzahl der Parameter wie Speisewassereintrittstemperatur, Rauchgastempe-
ratur und -taupunkt ab. Die vorgewärmte Verbrennungsluft [16, S. 147], [14, S. 583] 
- unterstützt den Zündvorgang 
- erhöht das rauchgasseitige Temperaturniveau im Dampferzeuger 
- stellt die Trocknungswärme für die Mahltrocknung bereit 
- senkt die Temperatur des Rauchgases und damit die Abwärmeverluste durch das 
Rauchgas. 
Der Großteil der Wärme für die Luftvorwärmung wird durch das Rauchgas bereitgestellt. Die 
Rauchgas-Luftvorwärmer werden als Rekuperativ- und Regenerativ-Wärmeübertrager aus-
geführt. Bei Rekuperativ-Wärmeübertragern, ausgeführt als Platten- oder Röhrenwärmeüber-
trager, sind die strömenden Medien durch Heizflächen voneinander getrennt. In den regene-
rativ arbeitenden Luftvorwärmern (übliche Abkürzung: LuVo) wird die Speichermasse, beste-
hend aus einer Matrix 0,5 mm dünner Blechlamellen, periodisch wechselnd von Rauchgasen 
aufgeheizt und von der Luft abgekühlt, wobei zwischen zwei Bauarten unterschieden wird: 
- Rothemühle-Luftvorwärmer: feststehende rotationssymmetrische Speichermasse mit 
den synchron auf der Ober- und Unterseite rotierenden Luft- und Rauchgashauben 
und 
- Ljungström-Luftvorwärmer: rotierende Speichermasse mit einem geschlossenen und 
in den Rauchgas- und Luftsektor unterteilten Gehäuse. 
Die Vor und Nachteile der Rauchgas-Luft-Wärmeübertrager sind in Tabelle 2.3 angegeben. 
Die konstruktiven Lösungen minimieren die Nachteile der regenerativen Wärmeübertrager 
[14, S. 587]. 
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Tabelle 2.3:  Vor- und Nachteile der verschiedenen Rauchgas-Luft-Wärmeübertrager [14, 
S. 584-592], [16, S. 147-153], [17, S. 216-220], [24, S. 98-111] 
 






- keine Vermischung der Stoffströme 
- keine bewegende Teile 
- einsetzbar bei der Druckdifferenz 
der Stoffströme 
- kompakte Bauweise 
- geringe Grädigkeit aufgrund geringer Tem-
peraturschwankung erreichbar 






- anfällig für Verschmutzungen 
- unzureichende Wärmedehnung (für 
Plattenwärmeübetrager) 
- größerer Bauvolumenbedarf 
- höhere Kosten 
- Vermischung der Stoffströme und dadurch 
Errosionsgefahr im Luftsystem 
- Elektrizitätsbedarf für den Antrieb 
- ansteigender Druckverlust im Betrieb 
- Gasübertritt durch Leerräume in Spei-
chermassen und durch Druckdifferenzen 
der Gasströme 
 
Die Kosten eines Regenerativ-Gas-Gas-Wärmeübertragers betragen ca. 40 % der Kosten 
des entsprechenden Rekuperativ-Gas-Gas-Wärmeübertragers [23, S. 292]. Die Wirtschaft-
lichkeitsuntersuchungen ergaben deshalb folgende Temperaturdifferenzen auf der heißen 
Seite [14, S. 592], [17, S. 218], [24, S. 102]: 
- Rekuperativ-Wärmeübertrager: 50-60 K 
- Regenerativ-Wärmeübertrager: 20-25 K. 
Die Rekuperativ-Luftvorwärmer werden bei Kesselanlagen mit der Feuerungswärmeleistung 
bis 100 MWth eingesetzt [16, S. 151]. Aufgrund der in Tabelle 2.3 angegebenen Vorteile wer-
den bei Großkraftwerken vorzugsweise die regenerativen Luftvorwärmer eingesetzt, für 
Steinkohlekraftwerke – einsträngig bis zu 800 MWel [14, S. 590] bzw. bis zu 912 MWel, vgl. 
Kapitel 2.1, Kraftwerk Karlsruhe RDK 8. Die Kombinationen zwischen verschiedenen Typen 
werden ebenfalls verwendet [24, S. 102]. 
In Kraftwerken gibt es weitere Luftvorwärmer, die mit dem Wasser oder Dampf betrieben 
werden. Ihre Aufgabe besteht darin, die Taupunktunterschreitungen am kalten Ende des 
Rauchgas-Luftvorwärmers in allen Betriebszuständen und zu jeder Jahreszeit zu vermeiden. 
Der Wasser- oder Dampf-Luftvorwärmer besteht aus dem durch Wasser oder Dampf durch-
strömten Rohrbündel, wobei dieses auf der Luftseite zwecks der Vergrößerung der Wärme-
übertragerfläche berippt ist [17, S. 221-222], [23, S. 290-291]. 
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2.1.3 Wasser-Dampf-Kreislauf 
Ein Wasser-Dampf-Kreislauf ist die Wärmekraftmaschine mit dem Arbeitsfluid Wasserdampf 
und besteht aus Dampferzeuger, Turbine, Kondensator und Speisewasserpumpe, vgl. Abbil-
dung 2.1. 
Der Dampferzeuger hat die Aufgabe, die infolge der Feuerung entstandene Rauchgaswärme 
an den Arbeitsfluid (Wasser bzw. Wasserdampf) zu übertragen. Der im Dampferzeuger er-
zeugte Wasserdampf wird der Turbine zugeführt, die den Generator antreibt. Das Wasser-
Dampf-Gemisch aus der Turbine wird im Kondensator abgekühlt und vollständig verflüssigt. 
Die Speisewasserpumpe, die den Dampferzeuger mit dem Speisewasser versorgt, schließt 
den Wasser-Dampf-Kreislauf. 
Der thermische Wirkungsgrad der reversibel arbeitenden Wärmekraftmaschine hängt von der 





    2.1 
mit 
th  thermischer Wirkungsgrad 
AufnahmeT  mittlere Temperatur der Wärmeaufnahme 
AbgabeT  mittlere Temperatur der Wärmeabgabe 
 
Der thermische Wirkungsgrad wird durch die folgenden Maßnahmen erhöht: 
1. Steigerung der mittleren Temperatur der Wärmeaufnahme durch  
a) die höhere Frischdampftemperatur 
b) den höheren Frischdampfdruck 
c) die höhere Speisewassertemperatur 
2. Absenkung der Temperatur der Wärmeabgabe. 
Die Heißdampfparameter des Dampferzeugers hängen von dem Brennstoffpreis, den Inves-
titionskosten und den Nutzungsstunden ab [14, S. 17]. Die Richtwerte für die Wirkungsgrad-
steigerung betragen [14, S. 17]: 
- Temperaturerhöhung: 0,011 %-Punkte pro Kelvin 
- Druckerhöhung: 0,005 %-Punkte pro bar. 
Im Folgenden werden die einzelnen Parameterbereiche und Einflussfaktoren erläutert. 
Die Höhe der Frischdampftemperatur (Option 1 a) wird durch die Werkstoffe des Dampfer-
zeugers begrenzt. Tabelle 2.4 gibt einen Überblick über die üblichen Werkstoffe für die 
Dampferzeugerstähle und ihre Anwendungsreiche. In den Kraftwerksneubauten wird die 
Frischdampftemperatur von 600 bis 605°C realisiert, vgl. Tabelle 2.1. 
 
2.1 Fossil befeuertes Dampfkraftwerk ohne CO2-Abtrennung 
  15 
Tabelle 2.4:  Temperaturgrenzwerte für heißdampfführende Bauteile (erstellt nach [14, S. 





nicht legierte Kohlestoffstähle P235GH, P265GH 450 
legierte / hochlegierte ferritische Stähle 16 Mo 3, 13 CrMo 4-5 580 
Martensitische Chromstähle P91 620 
austenitische Stähle X10CrNiMo16-13 700 
 
Bei der Steigerung des Frischdampfdruckes (Option 1 b) bei einer festgelegten Frischdampf-
temperatur verschiebt sich der Abdampfzustand zu den kleineren Dampfgehalten. Die tech-
nische Grenze bildet die Dampfnässe am Ende der Entspannung, die aufgrund der erosiven 
Wirkung der Wassertropfen auf die Turbinenschaufel 10 % [16, S. 80] bzw. 10 bis 12 % [8, 
S. 367] nicht überschreiten soll. Die Abhilfe kann auch durch die Zwischenüberhitzung des 
teilentspannten Dampfes erreicht werden. In den Kraftwerksneubauten wird der Frisch-
dampfdruck von 275 bis 290 bar realisiert, vgl. Tabelle 2.1.  
Die Zwischenüberhitzung des teilentspannten Dampfes ist eine Maßnahme zur Verbesse-
rung des Wirkungsgrades, indem der aus der Turbine kommende entspannte und dadurch 
abgekühlte Dampf in den Dampferzeuger erneut geleitet und auf die Zieltemperatur der Zwi-
schenüberhitzung erneut überhitzt wird. Dabei wird die mittlere Temperatur der Wärmezufuhr 
in den Wasser-Dampf-Kreislauf im Vergleich zum Prozess ohne Zwischenüberhitzung er-
höht, weil 
- der Frischdampfdruck ohne Gefahr zu großer Nässe erhöht werden kann (Option 1 b) 
und 
- die mittlere Temperatur der Wärmeaufnahme bei der Zwischenüberhitzung (Option 1) 
höher als die Temperatur der Wärmeaufnahme der Frischdampferzeugung ist. 
Eine einfache Zwischenüberhitzung in Kraftwerken ist derzeit der Stand der Technik [16, S. 
82]. Die Zieltemperatur der Zwischenüberhitzung gleicht meistens der Frischdampftempera-
tur oder wird geringfügig höher gewählt, beispielsweise 610 bis 620°C (vgl. Tabelle 2.1), so 
dass die mittlere Temperatur der Wärmezufuhr maximal wird [8, S. 369]. Die Wirkungsgrad-
verbesserung von bis zu 10 % relativ [8, S. 369] im Vergleich zum Prozess ohne Zwischen-
überhitzung weist je nach Dampfparameter ein flaches Maximum beim Verhältnis des 
Frischdampfdruckes zum Druck des zwischenüberhitzen Dampfes von ca. 0,2 auf [16, S. 
81]. Ausgehend vom oben angegebenen Frischdampfdruck bei den Kraftwerksneubauten 
liegt der Dampfdruck der Zwischenüberhitzung bei 55 bis 60 bar. Die zweifache Zwischen-
überhitzung erhöht zwar den thermischen Wirkungsgrad weiter, bringt aber keinen wirtschaft-
lichen Vorteil. 
Falls die externen Wärmequellen für die Erhöhung der Speisewassertemperatur nicht vor-
handen sind, wird die Speisewassertemperatur durch den prozessinternen Wärmeaustausch 
erhöht (Option 1 c der Steigerung des thermischen Wirkungsgrades). Die regenerative Spei-
sewasservorwärmung erfolgt durch den Entnahmedampf, der in den Vorwärmern abgekühlt, 
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kondensiert und ggf. unterkühlt wird. Bei großen Dampfkraftwerken sind derzeit 8 bis 10 
Vorwärmstufen mit der Speisewassereintrittstemperatur in den Kessel von 250 bis 300°C 
üblich [16, S. 288]. Mit steigender Zahl der Vorwärmstufen steigen die optimale Vorwärm-
temperatur und die Anlagenkosten, so dass dies eine wirtschaftliche Optimierung zwischen 
dem Kraftwerkswirkungsgrad und den Anlagekosten darstellt. Die Erhöhung der Speisewas-
sereintrittstemperatur ist nur dann sinnvoll, wenn der Kesselwirkungsgrad dadurch nicht ver-
ringert wird.  
Die Absenkung der Temperatur der Wärmeabgabe (Option 2) hat das Ziel, ein möglichst 
hohes Enthalpiegefälle in der Turbine zur Elektrizitätserzeugung zur Verfügung zu stellen, 
und wird durch die Annäherung der Kondensationstemperatur an die Umgebungstemperatur 
erreicht, siehe auch Kapitel 2.1.4. Die Kondensation findet in Kondensatoren statt, wobei in 
Großkraftwerken in unseren Breiten dafür wassergekühlte Oberflächenkondensatoren einge-
setzt werden. Mit der Kondensationstemperatur stellt sich der Kondensationsdruck ein, der 
bis auf die Druckverluste dem Turbinenentspannungsdruck gleich ist. Die entsprechenden 
Turbinen werden als Kondensationsturbinen bezeichnet. Da bei der Expansion in der Turbi-
ne der Volumenstrom des Arbeitsmediums zunimmt, und der Querschnitt der Endstufen der 
Turbine wegen der Materialfestigkeit begrenzt ist, wird die Turbine bei großen Kraftwerksleis-
tungen in die Hoch-, Mittel- und Niederdruckteilturbine unterteilt [16, S. 265]. 
Beim realen Prozess treten folgende irreversible Änderungen im Kreisprozess auf, die zur 
Verringerung des thermischen Wirkungsgrades der reversibel arbeitenden Wärmekraftma-
schine führen: 
- Druckverlust im Dampferzeuger und Kondensator 
- Irreversibilität in der Speisewasserpumpe und Turbine 
- Druckverlust des entnommenen Dampfes für die regenerative Speisewasservorwär-
mung und die Grädigkeit der Vorwärmer. 
Der größte Dampferzeuger auf Steinkohlebasis erreicht für ein 1300 MWel Kraftwerk 
1233 kg/s bzw. 4440 t/h Dampf (Kraftwerk Amos in den USA) [14, S. 16]. Beim überkriti-
schen Arbeitsdruck des Wasserdampfes, also über 220,64 bar, wird Zwangsdurchlauf-
Dampferzeuger eingesetzt [14, S. 443], im Gegensatz zu Naturumlauf- (bis 175 bar) [14, S. 
448] oder zu Zwangsumlauf-Dampferzeuger (bis 200 bar) [14, S. 496]. Große Dampferzeu-
ger werden als Einzugdampferzeuger ausgeführt [14, S. 16], da der benötigte Platzbedarf, 
die Grundfläche und Stahlmasse geringer als beim Zweizug- oder Horizontalkessel sind [19, 
S. 65]. 
Die Wahl des Antriebes der Kesselspeisewasserpumpe (elektrisch oder dampfbetrieben) 
hängt von der Blockgröße, seiner geplanten Einsatzweise und von der Betriebsart des 
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2.1.4 Kühlung 
Die Aufgabe eines Kühlsystems ist die Übertragung der im Kondensator abgeführten Wärme 
an die Umwelt. Bei der Art des Kühlsystems wird zwischen der Frischwasser-, Ablauf-, 
Misch- und Kreislaufkühlung unterschieden [17, S. 427], [16, S. 278-279]. 
Um die Aufwärmung der Gewässer zu vermeiden und den Frischwasserverbrauch zu mini-
mieren wird überwiegend die Kreislaufkühlung eingesetzt. Die Kreislaufkühlung ist dadurch 
gekennzeichnet, dass die Abwärme an die Umgebung mittels eines Kühlturmes abgegeben 
wird und das Kühlwasser mittels Kühlwasserpumpen vom Kühlturm zum Kondensator und 
zurück gepumpt wird. Die Kreislaufkühlsysteme werden nach Art der Wärmeübertragung an 
die Umwelt in die Nass-, Trocken- oder Hybridkühlung differenziert [17, S. 427], [16, S. 279-
282]. 
Bei den Nasskühltürmen wird das zu kühlende Wasser im Kühlturm versprüht und gibt die 
Wärme an die nach oben strömende Luft ab. Durch die Erwärmung der Luft entsteht ein Auf-
trieb im Kühlturm, so dass ein solcher Kühlturm als Naturzugnasskühlturm bezeichnet wird. 
Aus Gründen der Wirtschaftlichkeit hat sich ab einer Kraftwerksleistung von ca. 150 MW der 
Naturzugnasskühlturm durchgesetzt [17, S. 427], sofern das erforderliche Zusatzkühlturm-
wasser kostengünstig zur Verfügung steht [16, S. 279]. 
Die Kühlleistung und die Kühlturmtemperatur hängen stark von der Jahreszeit und von den 
Umgebungsbedingungen, insbesondere von der Umgebungstemperatur und von der relati-
ven Luftfeuchte ab. Beim realen Kühlturm mit endlichen Abmessungen liegen die Warmluft-
temperatur unter der Warmwassertemperatur und die Kaltwassertemperatur über der 
Feuchtkugeltemperatur. Bei den 22 in [25, S. 301-302] analysierten Kühltürmen liegt 
- der Kühlgrenzabstand (Differenz zwischen der Feuchtkugel- und Kaltwassertempera-
tur) bei 10,6 bis 16,2 K und 
- die Kühlzonenbreite (Differenz zwischen der Warm- und Kaltwassertemperatur) bei 
8,6 und 16,2 K. 
Die tatsächlichen Kühlturmtemperaturen stellen eine energetisch-wirtschaftliche Optimierung 
zwischen den Kühlturmabmessungen, dem Eigenbedarf des Kühlsystems und der Wärme-
übertragerfläche des Kondensators dar. Eine Pauschalisierung der Kühlturmtemperaturen ist 
deshalb nicht möglich. 
 
2.1.5 Rauchgasreinigung 
Die Emissionsgrenzwerte einer Großfeuerungsanlage werden durch die 13. Bundes-
Immissionsschutzverordnung (13. BImSchV) in der derzeit gültigen Fassung vom 02.05.2013 
bestimmt und richten sich nach Brennstoff, Feuerungsart, Anlagenart und Feuerungswärme-
leistung. Die Emissionsgrenzwerte der kohlebefeuerten Kraftwerke mit der Feuerungswärme-
leistung über 300 MWth sind in Tabelle 2.5 angegeben. Die tatsächlichen Emissionen nach 
der Rauchgasreinigung liegen aufgrund der Kundenspezifikationen („Worst Case“-Betrieb, 
tatsächlicher Betrieb), und der Hersteller-Marge (Auslegungssicherheit der Anlage, Vertrags-
risiko) unter Umständen deutlich darunter [26]. 
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Tabelle 2.5:  Emissionsgrenzwerte nach 13. BImSchV in mg/m³, gemessen als Tagesmit-






NOX 150 § 4 Abs. 1 Satz 2 Nr. 1 Buchstabe d), cc), bbb) 
Gesamtstaub 10 § 4 Abs. 1 Satz 2 Nr. 1 Buchstabe a 
SOX 150 § 4 Abs. 1 Satz 2 Nr. 1 Buchstabe e, cc), bbb) 
 
Der Vergleich der Emissionen nach der Feuerung aus Tabelle 2.2 mit den Emissionsgrenz-
werten aus Tabelle 2.5 zeigt, dass das Rauchgas eines steinkohlebefeuerten Kraftwerkes 
entstickt, entstaubt und entschwefelt werden muss. Bei den Maßnahmen zur Emissionsmin-
derung wird zwischen den primären (Emissionsminderung an der Entstehungsquelle) und 
sekundären (End-of-pipe) unterschieden. 
 
Stickoxidminderung 
Die NOX-Bildung bei Kohlestaubfeuerungen kann durch folgende Primärmaßnahmen ver-
mindert werden: 
- Rauchgasrückführung,  
- Brenner-Modifikation sowie 
- Stufung der Feuerung (Brennstoff- und Luftstufung). 
Da die Rauchgasrückführung bei Steinkohlekraftwerken ein Rauchgasrückführgebläse erfor-
dert und somit zum zusätzlichen elektrischen Eigenbedarf der Anlage führt, werden die bei-
den letzten Maßnahmen bevorzugt [27, S. 290-301]. 
Bei den Sekundärmaßnahmen der Stickoxidminderung, im Weiteren auch Entstickung ge-
nannt, wird zwischen den Simultan- und Selektivverfahren unterschieden. Aus den in Abbil-
dung 2.2 dargestellten Sekundärmaßnahmen haben sich bei der Kraftwerksanwendung die 
trocken arbeitenden selektiven Verfahren durchgesetzt [14, S. 759], vgl. rote Umrahmung in 
Abbildung 2.2. Die Simultanverfahren sind verfahrenstechnisch komplizierter und in der Re-
gel anlagentechnisch aufwendiger [28, S. 978]. 
                                                
3 Als BImSchV-konformes Rauchgas wird das Rauchgas nach der 13. BImSchV, § 2, Abs. 1 in Ver-
bindung mit Abs. 5, Nr. 2 bezeichnet, also das trockene Rauchgas im Normzustand (273,15 K,         
101,3 kPa) und beim Bezugssauerstoffgehalt von 6 Vol.-%. 
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Abbildung 2.2:  Sekundärmaßnahme der Stickoxidminderung (Aufstellung nach [28, S. 
976-977] 
Die selektiven Verfahren arbeiten nach dem Prinzip der Reduktion von NOX zum molekula-
ren Stickstoff durch die Zugabe von Betriebsmitteln wie Ammoniak oder Harnstoff. Die unten 
angegebenen Gleichungen gelten für Betriebsmittel Ammoniak, da dieses geringere Be-
triebskosten hat [29, S. 106]: 
3 2 2 24 4 4 6NO NH O N H O     2.2 
2 3 2 2 22 4 3 6NO NH O N H O      2.3 
Bei den selektiven Verfahren wird zwischen den katalytischen (selective catalytic reaktion, 
gebräuchliche Abkürzung: SCR) und den nichtkatalytischen (selective non-catalytic reaktion, 
gebräuchliche Abkürzung: SNCR) unterschieden. 
Die nichtkatalytischen Verfahren werden je nach Betriebsmittel im Temperaturfenster von 
850 bis 1000°C [29, S. 114] bzw. 900-1100°C [14, S. 763] angewendet. Der Nachteil der 
nichtkatalytischen Verfahren ist die geringere NOX-Minderungsrate von nur 30 bis 50 %, der 
höhere NH3-Verbrauch von 1,5 bis 2,5 Mol pro Mol NOX und die höhere NH3-Konzentration 
von bis zu 10 mg/Nm³ im Rein-Rauchgas [29, S. 116], [14, S. 764]. Die hohe NH3-
Konzentration führt zu [14, S. 759-763], [29, S. 111]:  
- Bildung von Ammoniumsulfaten (siehe unten) 
- Anreicherung in der abgeschiedenen Flugasche und dadurch verursachte Geruchs-
belästigung bei deren Verwendung in der Bauindustrie (vgl. zusätzlich [16, S. 302]). 
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Die katalytischen Verfahren werden im Temperaturbereich von 170 bis 510°C eingesetzt [29, 
S. 106], im Kraftwerk vorzugsweise zwischen 300 und 400°C [14, S. 759], [16, S. 302]. Der 
Einsatztemperaturbereich richtet sich nach der Rauchgaszusammensetzung, insbesondere 
SOX-Konzentration (siehe unten), und beeinflusst die Wahl des Katalysatormaterials, seine 
Standzeit und unerwünschte Reaktionen am Katalysator [28, S. 980-981]. Je nach Positio-
nierung im Rauchgaskanal werden Katalysatoren aus Basismetalloxiden TiO2, V2O5, WO3 
(300 bis 450°C), Zeolithen (350 bis 600°C), Eisenoxiden und Aktivkohle (100 bis 220°C) 
verwendet [29, S. 107]. 
Die Vorteile der SCR-Technologie sind hohe NOX-Minderungsrate von bis zu 95 %, nahezu 
stöchiometrischer NH3-Verbrauch und NH3-Konzentration von maximal 5 mg/Nm³ im gerei-
nigten Rauchgas [29, S. 116]. 
Bei den katalytischen Verfahren sind verschiedene Konfigurationen möglich, die sich in der 





Abbildung 2.3:  Anordnung der katalytischen NOX-Minderung im Rauchgaskanal 
Die Vor- und Nachteile der in Abbildung 2.3 dargestellten Anordnungen sind in Tabelle 2.6 
zusammengefasst. 
Tabelle 2.6:  Vor- und Nachteile diverser Anordnungen der katalytischen NOX-Minderung 
 
Anordnung der katalyschen NOX-Minderung 





















Erwärmung und ggf. Abkühlung 
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Die Entstickung wird durch folgende Komponenten des Rauchgases beeinflusst: 
a) Staub verursacht mechanischen Abrieb sowie Verschmutzungen [28, S. 980] [14, S. 
762], die trotz Rußblasen zum höheren Druckverlust und zur abnehmenden Aktivität 
des Katalysators bzw. zur abnehmenden Katalysatorfläche führen [28, S. 991]. 
b) SO2 reagiert am Katalysator mit dem Sauerstoff aus Rauchgas zu SO3, das den Säu-
retaupunkt des Rauchgases erhöht (näheres dazu vgl. Kapitel 2.2.7, Abschnitt „Säu-
retaupunkt des Rauchgases“) [14, S. 759]. SO3 reagiert weiter mit NH3 aus der Ent-
stickungsanlage zu Ammoniumsulfat (NH3)2SO4, welches beim Abkühlen im Katalysa-
tor die Poren blockiert und im Rauchgas-Luftvorwärmer ausfällt und zum Druckver-
lustanstieg und zur Korrosion führt [28, S. 978-981]. 
Trotz der grundsätzlich kürzeren Lebensdauer des Katalysators wird die High-Dust-
Anordnung in neuen Großfeuerungsanlagen am häufigsten eingesetzt [29, S. 110], [16, S. 
302], da der Nachteil der Tail-End-Anordnung wie das Wiederaufheizen des Rauchgases 
überwiegt. Die Low-Dust-Anordnung hat sich trotz der geringeren Staubbelastung des 
Rauchgases nicht durchgesetzt, da diese Schaltung eine Entstaubung bei den Temperaturen 
über 300°C erfordert, vgl. nächsten Abschnitt “Entstaubung“. 
Das Ammoniak als Reduktionsmittel wird in der Regel flüssig gelagert, durch einen elektri-
schen oder dampfbeheizten Verdampfer verdampft und der Trägerluft zugemischt, bevor es 
in den Rauchgasstrom eingespritzt wird [29, S. 106]. Dabei ist die Explosionsgrenze von 
15,7 Vol.-% NH3 in Luft zu beachten [28, S. 988]. 
Der SCR-Katalysator stellt eine waben- oder plattenförmige Struktur mit der Teilung von 3,5 
bis 10 mm dar [28, S. 979-980]. Die Wahl der Struktur wird von dem gewünschten Druckver-
lust, der Staubbeladung des Rauchgases und dem spezifischen Preis des Katalysatormate-
rials beeinflusst [28, S. 979-980], [29, S. 108]. Die Katalysatorelemente werden zu Katalysa-
tormodulen und Katalysatorlagen im SCR-Reaktor gebildet. Die Anzahl der Katalysatorlagen 
ergibt sich rechnerisch aus dem benötigten Katalysatorvolumen und seiner Geometrie und 
der gewünschter NOX-Minderung. Der Druckverlust der Entstickungsanlage wird im Merkblatt 
über beste verfügbare Technik für Großfeuerungsanlagen mit 4 bis 10 mbar angegeben [29, 
S. 116, Tabelle 3.14] und hängt von folgenden Faktoren ab: 
- Konfiguration der Katalysatoranlage 
- Anzahl der Katalysatorlagen 
- Verschmutzung des Katalysatormaterials im Betrieb. 
Der Leistungsbedarf einer SCR-Entstickungsanlage durch den Betrieb von Ammoniak-
pumpen, Dosier- sowie Zerstäubungseinrichtungen kann gemäß dem Merkblatt über beste 
verfügbare Technik für Großfeuerungsanlagen bis zu 0,5 % der Bruttoleistung des Kraftwer-
kes betragen [29, S. 116, Tabelle 3.14] und wird im Wesentlichen durch den zu reduzieren-
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Entstaubung 
Als Feinstaub / Flugasche werden die mit dem Rauchgas mitgeführten Feststoffpartikel be-
zeichnet. Die Mengen- und Korngrößenverteilung der Partikel in der Flug- und Kesselasche 
hängt von der Art der Feuerung und vom Brennstoff ab. Bei Steinkohle-Staubfeuerungen hat 
die Flugasche einen Anteil von 80 bis 85 % der gesamten Asche [30, S. 418], [14, S. 309] 
und kann aufgrund der zuvor weitgehend festgelegten Feuerungsmodifikationen nicht we-
sentlich gemindert werden. 
Die Sekundärmaßnahmen der Entstaubung sind in Abbildung 2.4 dargestellt. Für die Wahl 
des Entstaubungssystems sind gewünschter Abscheidegrad, Korngrößenverteilung der 
Flugasche, Betriebstemperatur, Blockgröße und Brennstoff entscheidend. Der Eigenbedarf 
der Entstaubungsanlage, der Druckabfall im Rauchgas sowie die Art des Rückstandes resul-
tieren aus dem gewählten Entstaubungssystem. 
 
Abbildung 2.4:  Sekundärmaßnahmen der Staubminderung (erstellt nach [31, S. F6 - F41]) 
Die elektrischen Abscheider (Elektrofilter) sind für Großfeuerungsanlagen derzeit bedeut-
samste Technologie, weil damit große Gasmassenströme mit einem geringen gasseitigen 
Druckverlust behandelt werden können [31, S. F-7]. Der Marktanteil der Elektrofilter bei 
Großfeuerungsanlagen liegt bei 90 % [29, S. 64, Tab. 3.2]. Die Filtrationsabscheider (Gewe-
befilter), die bisher vor allem in kleineren Feuerungsanlagen eingesetzt wurden, finden auch 
bei größeren Anlagen aufgrund der Restriktionen hinsichtlich der Reinstaubgehalte zuneh-
mend Anwendung. 
Das Prinzip des Elektrofilters beruht auf  
- der negativen elektrischen Aufladung der Feststoffpartikel, 
- dem Transport des aufgeladenen Feststoffpartikels im elektrischen Feld zur positiven 
Niederschlagselektrode und 
- der Stauberfassung durch die Reinigung der Niederschlagselektrode. 
Trockene Elektrofilter mit starren Elektroden haben einen hohen Abscheidegrad über eine 
breite Korngrößenverteilung für Partikel größer als 1 µm [29, S. 64, Tab. 3.2]. Hinsichtlich der 
Betriebstemperatur wird zwischen dem kalten (80 bis 220°C) und warmen Elektrofilter (300 
bis 450°C) unterschieden, vgl. Abbildung 2.4.  
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    2.4 
mit 
Staub  Abscheidegrad des Elektrofilters 
Staubv  Wanderungsgeschwindigkeit [m/s] 
,NE E FilterA   Niederschlagsfläche des Elektrofilters [m²] 
,RG E FilterV   Rauchgasvolumenstrom [m³/s]  
 
Die Wanderungsgeschwindigkeit ist die experimentell ermittelbare statistische Geschwindig-
keit [17, S. 313], mit der elektrisch geladene Staubpartikel zur Niederschlagselektrode wan-
dern [32, S. 738], und liegt in den technischen Anlagen zwischen 2 und 30 cm/s [33, S. 95], 
[34, S. 889]. Sie wird gekennzeichnet durch 
- die Filterkonstruktion bzw. -geometrie sowie dessen Betriebsweise 
- den Strömungswiderstand des Rauchgases 
- den elektrischen Widerstand des Staubes und  
- die Durchschlagsfestigkeit bzw. -spannung des Rauchgases. 
Die optimale Rauchgasgeschwindigkeit ist brennstoff- und staubspezifisch [14, S. 739] und 
liegt nach [17, S. 317] zwischen 0,5 und 2,0 m/s. Der Strömungswiderstand des Rauchgases 
ist proportional der Dichte und der kinematischen Zähigkeit des Rauchgases [14, S. 737, 32, 
S. 739]. 
Der elektrische Widerstand des Staubes wird beeinflusst von: 
- der Rauchgastemperatur 
- der Rauchgaszusammensetzung, insbesondere H2O und SO3 
- dem Anteil des Unverbrannten. 
Der Staub mit einem elektrischen Widerstand von 106 bis 1010 Ohm*cm lässt sich am besten 
abscheiden [17, S. 314], vgl. Abbildung 2.5, schraffierte Fläche. Beim höheren Staubwider-
stand verzögert sich die Entladung des Staubes auf der Niederschlagselektrode, so dass es 
sich eine Isolierschicht bildet, die die Aufladung weiterer Partikel behindert und somit die 
Leistungsfähigkeit des Elektrofilters verringert [17, S. 322]. Bei niedrigerem Staubwiderstand 
verlieren die Staubteilchen ihre Ladung schnell und verbleiben im Rauchgasstrom [17, S. 
314]. Die im Rauchgas enthaltenen Wasserdampf und Schwefeltrioxid steigern die Oberflä-
chenleitfähigkeit der Staubpartikel [17, S. 315], so dass sich der Staubwiderstand verringert. 
Bei höherer Temperatur überwiegt die Leitfähigkeit des Materials [17, S. 321], so dass die 
Oberflächeneigenschaft des Staubes geringere Rolle spielt. Bei Bedarf wird der elektrische 
Staubwiderstand durch die Zugabe des Wasserdampfes und Schwefeltrioxides zum zu ent-
staubten Rauchgas sowie durch die Änderung des Temperaturbetriebsbereiches eingestellt. 
Abbildung 2.5 zeigt den Zusammenhang zwischen dem elektrischen Widerstand, der 
Rauchgaszusammensetzung und der Rauchgastemperatur. 
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Die Durchschlagsfestigkeit bzw. -spannung wird durch die Staubgeometrie und -form sowie 
durch den Wasserdampfgehalt und durch die Temperatur des Rauchgases beeinflusst [14, 
S. 738], vgl. Abbildung 2.5, gestrichene schwarze Linie. 
 
Abbildung 2.5:  Elektrischer Widerstand und Durchschlagsfestigkeit des Staubes in Abhän-
gigkeit von der Temperatur und vom Taupunkt des Rauchgases (Daten für 
den Widerstand und die Durchschlagsfestigkeit aus [32, S. 739-740]) 
Aus Abbildung 2.5 ist ersichtlich, dass der elektrische Staubwiderstand für warme Elektrofil-
ter im optimalen Bereich liegt. Die Durchschlagsfestigkeit und damit die Wanderungsge-
schwindigkeit der aufgeladenen Partikel sind dagegen zu niedrig und überwiegen die Vorteile 
des geringeren Staubwiderstandes. Die Folge ist, dass die dadurch bedingte verringerte Ab-
scheideleistung durch die vergrößerte Fläche der Niederschlagselektrode kompensiert wer-
den muss. Die erhöhte kinematische Zähigkeit des Rauchgases mit zunehmender Tempera-
tur verringert die Wanderungsgeschwindigkeit zusätzlich [17, S. 315]. Die Vor- und Nachteile 
der kalten und warmen Entstaubung sind in Tabelle 2.7 zusammengefasst. Bei Nachteilen 
werden zusätzlich die möglichen Abhilfen genannt. Aus wirtschaftlichen Gründen setzten 
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Optimaler Bereich für 
elektrische Abscheidung
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Tabelle 2.7:  Vor- und Nachteile der kalten und warmen Elektrofilter ([17, S. 312-326], [14, 
S. 735-744], [32, S. 736-746], [33, S. 89-123]) 
Elektrofilter Vorteil Nachteil 
kalt - temperaturbedingt kleiner 
Rauchgasvolumenstrom 
 
- je nach Schwefelgehalt der Kohle, Schwe-
felumsetzungsgrad und Ascheeigenschaf-
ten zu hoher Staubwiderstand; Abhilfe: 
Zudosierung von SO3 und H2O 
- Korrosionsgefahr bei zu hoher SO3-
Konzentration und zu niedriger Tempera-
tur; Abhilfe: Beheizung der Wände 
warm - optimaler Betriebsbereich 
hinsichtlich des Staubwider-
standes 
- einfachere Entaschung we-
gen des besseren Fließver-
haltens des Staubes 
- geringerer Unterdruck und 
weniger Falschluft 
 
- temperaturbedingt großer Rauchgasvo-
lumenstrom; Abhilfe: größerer Eintritts-
querschnitt 
- aufwendigere Gasverteilung aufgrund 
größeren Rauchgasvolumens und höhe-
rer Druckverlust 
- höherer Strömungswiderstand wegen der 
höheren kinematischen Zähigkeit des 
Rauchgases 
- niedrigere Durchschlagsspannung und 
deshalb niedrigerer Abscheidegrad; Ab-
hilfe: größere Niederschlagselektrode 
- Wärmeverlust; Abhilfe: Wärmedämmung  
- Längere Kanalführung auf der Luft- und 
Rauchgasseite 
- Materialbeanspruchung durch Wärme-
dehnung des Filters und durch die Tem-
peratur; Abhilfe: wärmefeste Stähle, kon-
struktive Lösungen wg. Wärmedehnung 
- geringfügig höherer Energieverbrauch 
 
Der Staubabscheidegrad des Elektrofilters beträgt über 99,5 Gew.-% [14, S. 742], [17, S. 
321]. Der Rohgasstaubgehalt im Bereich 5-30 g/m³ beeinflusst den Abscheidegrad nicht [29, 
S. 64, Tab. 3.2], [14, S. 738-739]. 
Bei der Auslegung des Elektrofilters wird die Gesamtniederschlagsfläche nach Gleichung 2.4 
ermittelt, die Kenntnis über Wanderungsgeschwindigkeit vorausgesetzt. Der Faktor A/V aus 
Gleichung 2.4 wird als spezifische Niederschlagsfläche bezeichnet und liegt für Steinkohle-
kraftwerke je nach dem geforderten Abscheidegrad zwischen 40 bis 60 s/m und über 
100 s/m [33, S. 122]. Andere Autoren geben als Bandbreite 30 bis 70 s/m an [34, S. 889]. Mit 
dem steigenden Abscheidegrad des Elektrofilters erhöht sich die spezifische Niederschlags-
fläche. 
Mit der ausgewählten Konfiguration des Elektrofilters und der Gasgeschwindigkeit wird die-
ser hinsichtlich des Querschnittes und der Länge dimensioniert. Bei den Trockenelektrofiltern 
werden meistens plattenförmige Niederschlagselektroden horizontal in einem meist kasten-
förmigen Gehäuse gassenartig in Längsrichtung des Elektrofilters angeordnet [14, S. 740], 
[33, S. 93]. Die Rahmengehäuse stellen bis 30 m Breite die bewährte Lösung dar [14, S. 
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740], in der Skeletbauweise können beliebige Breiten realisiert werden [33, S. 100], die aller-
dings die Dampferzeugerbreite nicht überschreiten sollen [14, S. 740]. Daher wird bei größe-
ren Gasmassenströmen die Höhe des Elektrofilters variiert, bisher bis zu 14 m [14, S. 740]. 
Der Gassenabstand liegt heute bei 220 bis 300 mm [14, S. 740] und kann bis zu 400 mm 
betragen [33, S. 106]. Die Niederschlagselektroden werden aus kaltgewälzten Blechprofilen 
verschiedener Formen hergestellt [14, S. 740], [33, S. 104]. Mechanische Eigenschaften der 
Elektroden hängen von der gewählten Profilform ab [33, S. 104]. 
Der Druckverlust und Leistungsbedarf der Elektrofilter hängt ab von 
- den Abmessungen und der Konfiguration des Elektrofilters (Einlauf, Einbauten, Ab-
stand zwischen den Niederschlagselektroden) 
- dem Massenstrom und der Partikelgrößenverteilung der abzuscheidenden Flugasche 
- der Temperatur, der Zusammensetzung (H2O und SO3) und der Geschwindigkeit des 
Rauchgases. 
Aufgrund der Vielzahl und der breiten Streuung der Einflussgrößen unterscheiden sich ent-
sprechend die Literaturdaten, auch weil unterschiedliche und zum Teil unklare Bezugswerte 
und Systemgrenzen verwendet werden. Tabelle 2.8 gibt einen Überblick über den Druckver-
lust und Leistungsbedarf der Elektrofilter. 
Tabelle 2.8:  Druckverlust und Leistungsbedarf der Entstaubung mittels eines Elektrofilters 
in Kraftwerken 
Druckverlust  elektrischer           
Leistungsbedarf Bemerkung Quelle mbar 
4 – 8 0,07 – 0,12 kWh/1000 m³ Beispiel für 2.500.000 m³ Gasvolu-
men 
[14, S. 742] 
1,5 – 3 0,1 – 1,8 % der Brutto-
leistung 
Merkblatt über beste verfügbare 
Technik für Großfeuerungsanlagen 
[29, S. 64, 
Tab. 3.2] 
< 2,5 1,125 kWel / MWel Beispiel für 800 MWel [35, S. 9] 
3 0,52 kWh / 1000 Nm³ Beispiel für 2.500.000 Nm³ Gasvo-
lumen (750 MWel Steinkohle) 
[33, S. 119] 
n.b. 0,055 kWh / 1000 m³ für verfahrenstechnische Anlagen [34, S. 889] 
 
Werden die Daten aus Tabelle 2.8 auf den Rauchgasvolumenstrom und die Bruttoleistung 
des in Kapitel 4.2 beschriebenen Referenz-Kraftwerk umgerechnet, liegt der Leistungsbedarf 
des Elektrofilters im Streuungsbereich zwischen 0,2 und 18 kWel / MWel installierter Leistung. 
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Entschwefelung 
Die SOX-Bildung bei Kohlestaubfeuerungen kann durch folgende Primärmaßnahmen ver-
mindert werden: 
- Verwendung des schwefelarme Brennstoffes 
- Erhöhung des Schwefelbindegrades in der Asche durch Zugabe von kalziumhaltigen 
Mitteln. 
Die Entschwefelungsverfahren werden nach den verfahrenstechnischen Merkmalen einge-
teilt. Einen Überblick über die in den Großfeuerungsanlagen verwendbaren Verfahren, Be-
triebsmittel und SOX-Abscheideraten gibt Tabelle 2.9. Für die Wahl des Entschwefelungsver-
fahrens sind Rauchgasmenge und -zusammensetzung, Rauchgastemperatur, Säuretaupunkt 
des Rauchgases sowie standortbedingte Gegebenheiten ausschlaggebend. 
Tabelle 2.9:  Sekundärmaßnahmen der Schwefeloxidminderung (Daten aus [17, S. 326-
372], [29, S. 65-93], [14, S. 745-758]) 





Ja Aktivkohle n.b. n.b. SO2 (bis zu 30 
Vol.-%) Ja CuO n.b. n.b. 
Nein 
CaCO3 










95 – 98 n.b. 




MgO SO2, S, H2SO4 
Nein 
CaCO3 






Meereswasser 85 – 98 n.b. SO2
-2-Ionen im 
Wasser 
Mg(OH)2 n.b. n.b. MgSO4 
 
Aus den in Tabelle 2.9 dargestellten Sekundärmaßnahmen der SOX-Minderung haben sich 
die nicht regenerativen Nassverfahren, vor allem Kalkstein-Gips-Verfahren, mit einem Markt-
anteil von ca. 80 % [29, S. 67] bzw. bis 87 % [36, S. 943-945] durchgesetzt. Sie arbeiten 
nach dem Prinzip der SOX-Absorption mit Kalziumverbindungen wie Branntkalk CaO, Kalk-
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stein CaCO3 und Kalkmilch Ca(OH)2 mit der Erzeugung von Gips CaSO4*2H2O. Kalk oder 
Kalkstein wird in 97 % der nichtregenerativen Nassverfahren verwendet [36, S. 943-945], 
[29, S. 89] und wird daher als Stand der Technik definiert. Die unten stehende Gleichung gilt 
für das Betriebsmittel Kalkstein, da dieser in der Regel billiger ist [14, S. 746], [17, S. 358] 
und dementsprechend öfter verwendet wird: 
2 2 2 3 4 2 2
1 2 2
2
SO O H O CaSO CaSO H O CO       2.5 
Der gesamte Ablauf der Entschwefelung besteht aus folgenden Teilreaktionen [14, S. 750]: 
a) Absorption von SO2 in der Waschsuspension 
b) Neutralisation der Suspension durch Kalkstein, wobei Sulfit CaSO3 und Bisulfit 
Ca(HSO3)2 entstehen 
c) Oxidation der Sulfite zu Gips 
d) Kristallisation des Gipses 
e) Trennung des Rauchgases von der Waschsuspension. 
Die Anlagenausführungen verschiedener Hersteller unterscheiden sich im Detail. Das parti-
kelarme Rauchgas wird in den Wäscher eingeblasen, kontaktiert mit dem aus den Düsen im 
Gegenstrom versprühten Absorptionsmittel, kühlt sich dabei auf die Wasserdampfsättigungs-
temperatur ab, die bei Steinkohlekraftwerken bei 45 bis 50°C liegt, und verlässt nach dem 
Tropfenabscheider den Wäscher. Im Großwäscher beträgt die Gasleerrohrgeschwindigkeit 
ca. 4 m/s [14, S. 754]. Der Wäscher wird im Ein- oder Zweikreislaufverfahren betrieben. Die 
Oxidation durch die eingeblasene Luft und die Gipskristallisation findet im Sumpf (sogenann-
te zweite Verfahrensgeneration [17, S. 358], die derzeit verbreitet ist) oder extern statt. Der 
Gips wird in Hydrozyklonen sowie in Bandfiltern entwässert und hat als Endprodukt eine 
95 %-ige Reinheit und 10 %-ige Feuchte [14, S. 749-753], [19, S. 76], [37]. 
Um das Rauchgas über den Kamin abzuleiten, wird dieses aufgeheizt. Dadurch erhöht sich 
der Auftrieb durch das geminderte spezifische Gewicht und verringert sich die Gefahr der 
Kondensation bzw. Korrosion des wasserdampfgesättigten Rauchgases. Bei der Rauch-
gasableitung über Kühlturm nach dem heutigen Stand der Technik entfällt die Wiederaufhei-
zung. 
Der Leistungsbedarf einer Entschwefelungsanlage hängt ab von: 
- der Art und der Konfiguration der Entschwefelungsanlage 
- der Art der Absorbens- und Produktaufbereitung 
- dem zu reduzierenden SOX-Massenstrom und  
- dem Entschwefelungsgrad. 
Gemäß dem Merkblatt über beste verfügbare Technik für Großfeuerungsanlagen benötigt 
eine Entschwefelungsanlage zwischen 1 und 3 % der Kraftwerksbruttoleistung [29, S. 89, 
Tab. 3.5]. Mit dem steigenden Wirkungsgrad des Wasser-Dampf-Kreislaufes verringert sich 
dieser Wert. Bei den Entschwefelungsanlagen in modernen Kraftwerken bewegt sich dieser 
Anteil laut Tabelle 2.10 mit 0,4 bis 1,1 % der Kraftwerksbruttoleistung an der unteren Grenze 
des oben angegebenen Bereiches. Aufgrund der geringeren SOX-Konzentration und -Fracht 
haben die Entschwefelungsanlagen der Steinkohlekraftwerke grundsätzlich einen geringeren 
Leistungsbedarf als die der Braunkohlekraftwerke, vgl. Tabelle 2.10. 
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Elektrischer         




mg/Nm³tr. % MW 
% der Brut-
toleistung 
4400 – 7700 91 – 95 n.b. 1,6 – 2,0 Braunkohle (1994) [38, S. 17]  
8400 97,6 5,5 – 7,7 0,8 – 1,1 Braunkohle (2010) [39, S. 78-79]
3950 97,5 6,6 – 9,5 0,4 – 0,6 Steinkohle (2012) [39, S. 78-79]
 
Bei einer nassen Entschwefelung mittels Kalksteinsuspension hängt der Leistungsbedarf der 
Nebenanlagen (Absorberrührwerk, Oxidationsluftbereitstellung, Abwasserbehandlung, Gips-
entwässerung) in erster Linie vom abgeschiedenen SOX-Massenstrom ab. Einen deutlich 
höheren Anteil am gesamten Leistungsbedarf der Entschwefelung haben jedoch die Absor-
berumwälzpumpen. Die Gesamtleistung der Absorberumwälzpumpen hängt vom gewünsch-
ten Entschwefelungsgrad ab. Der Entschwefelungsgrad ist von einer Vielzahl der verfahrens-
technischen Parameter, insbesondere vom Flüssigkeits-Gas-Verhältnis (L/G-Verhältnis) ab-
hängig [14, S. 754]. Der höhere Entschwefelungsgrad erfordert einen überproportionalen 
L/G-Verhältnis und damit eine höhere Gesamtleistung der Absorberumwälzpumpen. Abbil-
dung 2.6 zeigt den Zusammenhang zwischen dem Entschwefelungsgrad und dem L/G-
Verhältnis. 
 
Abbildung 2.6:  Zusammenhang zwischen dem Entschwefelungsgrad und dem L/G-
Verhältnis für das konventionelle Kraftwerk (Daten aus [14, S. 754])  
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Der Druckabfall des Entschwefelungsprozesses wird im Merkblatt über beste verfügbare 
Technik für Großfeuerungsanlagen mit 20 bis 30 mbar angegeben [29, S. 89, Tabelle 3.5] 
und hängt ab von: 
- der Art und der Konfiguration der Entschwefelungsanlage 
- der Art und Anzahl der Sprühebenen und Einbauten 
- der Rauchgasgeschwindigkeit. 
 
2.1.6 Abwärmenutzung 
Die in einem kohlebefeuerten befeuerten Kraftwerk anfallende Abwärme wird vor allem durch 
Kühlwasser und Rauchgas ausgetragen. Das Temperaturniveau der einzelnen Abwärmear-
ten und ihr Anteil an der Feuerungswärmeleistung (Abkürzung FWL in Tabelle 2.11) variieren 
je nach Kraftwerksart, Wirkungsgrad, Kraftwerkskonfiguration und Brennstoffeigenschaften 
im breiten Bereich, vgl. Tabelle 2.11. 
Tabelle 2.11:  Abwärmen eines kohlebefeuerten Dampfkraftwerkes 
Abwärme 





bis 50 25 – 40 [25, S. 
316] 
- Erwärmung der landwirtschaftli-
chen Flächen durch im Erdreich 
verlegte Röhre 
- Erwärmung der Gewächshäuser 
- Erwärmung der Fischzuchtbecken 
(alle aus [25, S. 316-321]) 
Rauchgas 6 – 124 (nach 
Rauchgas-LuVo) 
 
130 – 170 [14, S. 
619] 
130 – 140 [17, S. 
527] 
- Wiederaufheizen des Rauchgases 
nach der Entschwefelung 





0,3 – 1,35 keine Angaben - Luftvorwärmung vor Rauchgas-




0,156 [16, S. 226] 
< 17 [17, S. 528] 






                                                
4 Je nach Rauchgastemperatur, -massenstrom und -zusammensetzung. 
5 Umgekehrt proportional der Größe des Dampferzeugers, hier: Angaben für die Dampferzeugergröße 
zwischen 20 und 800 t/h [14, S. 621]. 
6 Für Staubfeuerung und Kohle mit 10 % Asche [16, S. 226]. 
7 Bezogen auf den gesamten Dampferzeugerverlust. 
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Im Weiteren wird die Rauchgaswärmenutzung untersucht, da diese den größten Einzelver-
lust darstellt und die Wärmenutzung vorzugsweise innerhalb des Kraftwerkssystems liegt. 
Das Wiederaufheizen des Rauchgases nach der Entschwefelung von der Sättigungstempe-
ratur (49 bis 70°C, brennstoffabhängig [40, S. 13]) auf 80 bis 100°C [17, S. 529] erhöht den 
Rauchgasauftrieb bei Kraftwerken mit der Rauchgasableitung mittels eines Schornsteines. 
Die großtechnisch realisierten Verfahren für das Wiederaufheizen des entschwefelten 
Rauchgases mit ihren Nachteilen sind in Tabelle 2.12 dargestellt. 
Tabelle 2.12:  Verfahren für das Wiederaufheizen des entschwefelten Rauchgases 
Verfahren Nachteil 
Öl- und Gasbrenner energetisch ungünstig 
Anzapfdampf energetisch ungünstig 
mittels Dampf aufgeheizte Frischluft energetisch ungünstig 
Roh-Rauchgas, direkte Zumischung Emissionen des Roh-Rauchgases, Grenzwertüber-schreitung für Luftschadstoffe möglich 
 
Das Wiederaufheizen des entschwefelten Rauchgases mittels des Roh-Rauchgases ersetzt 
das Aufheizen mittels des Anzapfdampfes oder Öl- bzw. Gasbrenners und erhöht dadurch 
den Wirkungsgrad des Gesamtsystems [17, S. 529-532]. Bei der Rauchgasableitung über 
einen korrosionsfest beschichteten Kühlturm, was derzeit der Stand der Technik darstellt, ist 
dies allerdings nicht mehr erforderlich [17, S. 530]. 
In solchen Fällen kann die Rauchgaswärme für Speisewasser-, Kondensat- und Luftvorwär-
mung vor dem Rauchgas-Luftvorwärmer sowie für Fernwärmebereitstellung in diversen Ver-
schaltungen verwendet werden, vgl. auch [14, S. 620], die in Literatur unter Eigennamen wie 
beispielsweise Rekuluvo-Plus® von Balke Dürr GmbH [41, S. 36] und Powerise® von 
Babcock Borsig Steinmüller GmbH [42] bekannt sind. Allen Verfahren liegen die Wärmeent-
nahme aus dem Rauchgas zwischen dem Elektrofilter und dem Entschwefelungsabsorber 
sowie die bedarfsgerechte Wärmeverschiebung zugrunde. Die Wärmeentnahme ist durch 
den Bedarf der nassen Entschwefelung am Quenchwasser begrenzt, welches in der Was-
serbilanz der nassen Entschwefelung berücksichtigt und aufgrund der Rauchgaswärmeent-
nahme überflüssig wird. Als Nachrüstoption ist die Rauchgaswärmeentnahme im Allgemei-
nen bis auf 100°C begrenzt, eine weiterführende Rauchgaskühlung durch die Wärmeent-
nahme erfordert eine Überprüfung der Wasserbilanz der Entschwefelung [43, S. 193]. Beim 
Neubau wurden inzwischen mehrere Anlagen mit einer Rauchgastemperatur nach der Wär-
meentnahme 85 bis 90°C realisiert, vgl. Tabelle 2.15, Zeile „Rauchgastemperatur nach dem 
korrosionsfesten Wärmeübertrager“. 
Je nach Verfahrensausführung wird das Kondensat unmittelbar durch das Rauchgas ober-
halb seines Säuretaupunktes oder beim Unterschreiten des Säuretaupunktes mittels des 
zwischengeschalteten Wärmeträgerkreislaufes vorgewärmt. Der Wärmeträgerkreislauf dient 
der Sicherheit, ansonsten besteht die Gefahr, dass der Wasser-Dampf-Kreislauf bei Un-
dichtheiten verunreinigt wird [44]. 
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Um das Speisewasser vorzuwärmen, wird das Rauchgas auf dem höheren Temperaturni-
veau benötigt, je nach der Konfiguration des Wasser-Dampf-Kreislaufes derzeit über 220°C. 
Ein solches Rauchgas wird in konventionellen Kraftwerken grundsätzlich zur Luftvorwärmung 
im Rauchgas-Luftvorwärmer eingesetzt und ist für die Speisewasservorwärmung erst dann 
verfügbar, wenn die Luft vor dem Rauchgas-Luftvorwärmer anderweitig, beispielsweise 
durch Dampf in einem Dampf-Luftvorwärmer vorgewärmt wird. Die Luftvorwärmung mittels 
des Rauchgases auf dem niedrigeren Temperaturniveau bzw. mittels des zwischengeschal-
teten Wärmeträgerkreislaufes hat das Potential, nicht nur die Dampf-Luftvorwärmung zu er-
setzen, sondern auch das heißere Rauchgas für die Speisewasser- und Kondensatvorwär-
mung zur Verfügung zu stellen. Das heiße zur Wärmenutzung freigewordene Rauchgas wird 
über einen Bypass geführt.  
Das Ziel dieser Rauchgaswärmenutzung ist die Einsparung des Anzapfdampfes der Nieder-
druckteilturbine und im Falle der Speisewasservorwärmung auch dessen der Hoch- und Mit-
teldruckteilturbine. Der Dampf verbleibt in der Turbine und steigert dadurch die Bruttoleistung 
des Kraftwerkes. Die zusätzlichen positiven Nebeneffekte sind die Wassereinsparung bei der 
Entschwefelung [42], [43, S. 193], die Verringerung des Falschlufteintrages [41, S. 38] und 
des Eigenbedarfes der Gebläse.  
Nachteilig jedoch sind  
- der zusätzlicher Druckverlust im Rauchgasweg, der anlagenspezifisch ist [41, S. 36] 
und nach [44] bzw. nach der Tabelle 2.15 normalerweise bis 5 mbar beträgt und 
- die zusätzliche Infrastruktur wie beispielsweise korrosionsfester Wärmeübertrager, 
Wärmeträgerkreislauf sowie zusätzliche Speisewasser-, Kondensat- und Wasser-
Luftvorwärmer. 
Einen Überblick über die erforderliche Infrastruktur der Rauchgaswärmenutzung und eine 
Auswahl der realisierten Anlagen gibt Tabelle 2.13.  
Bei der Wärmeentnahme aus dem Rauchgas zwischen der Entstaubung und Entschwefe-
lung kühlt sich das Rauchgas je nach Wandtemperatur des Wärmeübertragers unter den 
Taupunkt ab. Aufgrund der starken Korrosivität des Rauchgaskondensates stellt der korrosi-
onsfeste Wärmeübertrager die Schlüsselkomponente solcher Konzepte dar. Außerdem muss 
das Rauchgas staubarm sein (< 20 mg/Nm³, kurzzeitig < 50 mg/Nm³), damit die nassen 
Staubablagerungen den Wärmeübertrager nicht blockieren [44]. Dies ist in aller Regel bei 
der Positionierung nach der Entstaubung erfüllt. Bei der Wärmeentnahme aus dem nicht ent-
staubten Rauchgas ist die Abkühlung unter dem Taupunkt nach [44] zu vermeiden.  
Bei den derzeit bekannten Konzepten des schwefelsäurekorrosionsfesten Wärmeübertragers 
werden entweder hochhalogenierte Polymere oder Metalllegierungen verwendet. Die Aus-
wahl des Werkstoffes richtet sich nach den Einsatzbedingungen (Rauchgasbestandteile und 
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Tabelle 2.13:  Infrastruktur und realisierte Anlagen der Rauchgaswärmenutzung 
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vorwärmung ja ja --- ja --- 
D, Schwarze Pumpe, Block A [45] 
D, Boxberg, Block R [46] 





/ ja ja ja ja ja 
D, Niederaußem, Block K [48] 
PL, Lagisza [49] 
FI, Jyväskylä [50] 
Luftvorwärmung ja ja --- --- --- PL, Mehrum [51] 
 
Unter den hochhalogenierten Polymeren werden insbesondere modifiziertes PTFE der Du-
Pont GmbH im AlWaFlon®-Konzept der Fa. Wallstein Ingenieur GmbH [47, S. 179-180] so-
wie G-FLON-PFA® in den Powerise®-Konzepten der Fa. Babcock Borsig Steinmüller GmbH 
[43], [52], [53] verwendet. Kennzeichnend für diese Werkstoffe sind die chemische Bestän-
digkeit und Korrosionsfestigkeit bei der Anwendungstemperatur beim atmosphärischen 
Druck bis 260°C [34, S. 586-587]. Die Anwendung der Fluorkunststoffe als schwefelsäurebe-
ständiger Werkstoff in Kraftwerken ist der Stand der Technik seit zwanzig Jahren [47, S. 
185]. 
Unter den Metalllegierungen wird eine Nickel-Chrom-Molibdän-Legierung mit niedrigen Ge-
halten an Kohlenstoff und Silizium, beispielsweise Alloy 59 (Werkstoffnummer 2.4506) als 
vorteilhaft angesehen. Dieser Werkstoff findet Anwendung in den Wäschern der Rauchgas-
entschwefelungsanlagen der Kraftwerke und Müllverbrennungsanlagen und in den Anlagen 
für das Wiederaufheizen des Rauchgases [54, S. 6]. Der Vorteil der metallischen Werkstoffe 
ist der grundsätzlich bessere Wärmeübergang und die höhere mögliche Betriebstemperatur 
als bei Kunststoffen, vgl. Tabelle 2.14. Anderseits sind die Nickelbasislegierungen mit oder 
ohne Kunststoffbeschichtung weniger stabil als Fluorkunststoffe [47, S. 183]. 
Bei der Wärmeauskoppelung oberhalb des Säuretaupunktes des Rauchgases werden je 
nach Randbedingungen des Wasser-Dampf-Kreislaufes die Standard-Kraftwerksstähle ver-
wendet. Diese Art der Wärmeauskoppelung gleicht der Verwendung eines Economisers und 
ist Stand der Technik. Einen Überblick über die Werkstoffe in der Rauchgaswärmenutzung 
und die dafür relevanten Eigenschaften gibt Tabelle 2.14.  
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Tabelle 2.14:  Werkstoffe, deren Anwendung in der Rauchgaswärmenutzung und relevante 
Eigenschaften 











nicht legierte bzw. leicht 
legierte Kohlenstoffstähle 
Beispiel:  
- 1.0345 (P235GH) 
- 1.0425 (P265GH) 
- 1.5415 (16Mo3) 
Rauchgasluftvorwärmer 
(im Taupunktbereich 
emailliert) [17, S. 218] 
Economiser [23, S. 281], 
Speisewasser- und Kon-
densatvorwärmer [25, S. 
333-334] 
46 – 52 [34, S. 
564-565] 
 
57 [55, S. 3] 
51 [56, S. 3] 
42,5 [57, S. 3] 
450 – 530 [14, 
S. 17] 
 
450 [55, S. 1] 
450 [56, S. 1] 




- 2.4605 (NiCr23Mo16Al) 
korrosionsfester Wärme-
übertrager unter dem 
Säuretaupunkt [58], [46], 
[45] 
15,6 – 24,98 [34, 
S. 566] 
 
10,4 [54, S. 3] 
 
 
                    






übertrager unter dem 




0,24 [34, S. 586] 
0,26 [34, S. 587] 
 
 
260 [34, S. 586]
260 [34, S. 587]
 
Die Wärmeübertrager für die Rauchgaswärmenutzung bestehen aus Bündelrohren in fluch-
tender Anordnung, die sich bei Verschmutzungen und Erosion trotz der ungünstigeren Wär-
meübertragung als optimal erwiesen hat [14, S. 580-581]. Der Rohrdurchmesser, die Wand-
stärke und die Rohrteilung der Bündelrohre hängen ab von: 
- dem gewählten Werkstoff 
- den Einsatzbedingungen (Druck und Temperatur) 
- den Randbedingungen (Staubgehalt, Reinigungsmöglichkeit der Rohroberfläche etc.) 
- dem Biegeradius, wenn keine besondere Biegeform gewählt wurde [14, S. 580-581]. 
Die Rauchgaswärmeübertrager für die Rauchgaswärmenutzung werden als horizontale (wie 
Economiser [14, S. 580]) oder vertikale U-förmige Rohrbündelwärmeübertrager mit fluchten-
der Rohranordnung ausgeführt [45], [46], [49], [50] und [59, S. 28-31], da sich diese Form 
besonders für höhere Drücke und Temperaturen eignet [60, S. Ob 3] und die Selbstreini-
gungswirkung der eingesetzten Werkstoffe unterstützt wird. 
Die relevanten Kenngrößen der Komponenten der oben genannten realisierten Anlagen sind 
in Tabelle 2.15 zusammengefasst. 
 
 
                                                
8 Abweichende Referenztemperatur: 100°C 
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Tabelle 2.15:  Parameter der in Tabelle 2.9 genannten realisierten Anlagen der Rauchgas-
wärmenutzung 
Kraftwerk /  
Komponente Parameter Einheit
Realisierte Anlagen 
[45] [46] [47] [48] [49] [50] [51] 
Kraftwerk 
Bruttoleistung MWel 800 670 858 950 460 200 712 




mestrom MWth 22 35 2 x 32 2 x 38 19,2 12,7 28,6 
Gasvolumenstrom Nm³/s 520 695 k.A. 2 x 436 555 227 347 

















minimale Grädigkeit K 47,9 35,1 44 36 37,6 28 37 





175 169 176 160 122 128 150 
nach  146,6 130 125 100 85 90 90 






/ k.A. k.A. 
k.A. 
/100 k.A. 
k.A.   
/85 







flüssig / flüssig K 4 2,1 k.A. ---. --- --- --- 
Wasser-




minimale Grädigkeit K --- --- --- 27/8 k.A. k.A. --- 
 
Abkürzungen: BK-Braunkohle, StK: Steinkohle, Bio: Biomasse, k.A.: keine Angaben 
 
Im nächsten Kapitel wird der Stand der Wissenschaft und Technik der kohlebefeuerten 
Oxyfuel-Kraftwerke mit der CO2-Abtrennung beschrieben. 
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2.2 Oxyfuel-Dampfkraftwerk 
Das Grundkonzept eines Oxyfuel-Prozesses basiert auf der Entfernung des Luftstickstoffs 
aus der Verbrennungsluft vor der Feuerung mit dem Ziel, nach der Verbrennung ein Rauch-
gas zu erhalten, das nach der Rauchgasreinigung und der Kondensation des Wasserdamp-
fes weitgehend (bis zu 90 Vol.-%) bzw. idealerweise ausschließlich aus CO2 besteht. Um die 
Verbrennungstemperatur im Feuerungsraum zu begrenzen, wird ein Teil des Rauchgases 
rezirkuliert. Abbildung 2.7 zeigt das Grundprinzip eines fossil befeuerten Oxyfuel-
Dampfkraftwerkes. 
 
Abbildung 2.7:  Fossil befeuertes Oxyfuel-Dampfkraftwerk (vereinfacht) 
Das kohlebefeuerte Oxyfuel-Dampfkraftwerk umfasst fünf in Kapitel 2.1 genannten Prozesse 
des konventionellen Kraftwerkes sowie den Prozess „CO2-Nachreinigung und -Verdichtung“. 
In Tabelle 2.16 sind die Prozesse des konventionellen Dampfkraftwerkes und Oxyfuel-
Dampfkraftwerkes gegenüber gestellt. Das kohlebefeuerte konventionelle Dampfkraftwerk 
und Oxyfuel-Dampfkraftwerk haben gemeinsam, dass ihre Wärmekraftmaschinen (Wasser-
Dampf-Kreislauf) weitestgehend identisch sind. Die Prozesse „Luftbereitstellung“ und 
„Rauchgasreinigung“ des konventionellen Kraftwerkes entsprechen den Prozessen „Oxi-
dansbereitstellung“ und „Reinigung des CO2-reichen Rauchgases“ des Oxyfuel-Kraftwerkes. 
Der Unterschied zwischen dem Prozess „Reinigung des CO2-reichen Rauchgases“ und dem 
Teilprozess „CO2-Nachreinigung“ des Prozesses „CO2-Nachreinigung und -Verdichtung“ be-
steht darin, dass die CO2-Nachreinigung beim höheren Druck als der atmosphärische statt-
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Tabelle 2.16: Prozesse des konventionellen Dampfkraftwerkes und Oxyfuel-
Dampfkraftwerkes 







Luftbereitstellung Oxidansbereitstellung (Sauerstofferzeugung und Rauchgasrückführung) 
Wasser-Dampf-Kreislauf Wasser-Dampf-Kreislauf 
Kühlung Kühlung 
Rauchgasreinigung Reinigung des CO2-reichen Rauchgases 
---- CO2-Nachreinigung und -Verdichtung 
 
Die Anwendung des Oxyfuel-Prozesses am Dampfkraftwerk stellt eine Reihe der Randbe-
dingungen und Anforderungen an dieses. Aufgrund der höheren Integrität des Oxyfuel-
Prozesses betreffen sie mehrere Prozesse des Oxyfuel-Kraftwerkes. Tabelle 2.17 fasst die 
Randbedingungen und Anforderungen eines Oxyfuel-Prozesses und deren Auswirkungen 
auf die einzelnen Prozesse qualitativ zusammen. Mit den grau hinterlegten Feldern werden 
die Prozesse gekennzeichnet, die von der jeweiligen Randbedingung bzw. Anforderung be-
troffen sind. 
Tabelle 2.17:  Randbedingungen und Anforderungen eines Oxyfuel-Kraftwerkes und deren 
Auswirkungen auf die Prozesse 




























































Kohletrocknung im Rauchgas X    
Feuerung in der Rauchgas-Sauerstoffatmosphäre X    
Bereitstellung des Sauerstoffes  X   
Rauchgasrückführung  X   
Reinigung des CO2-reichen Rauchgases   X  
Verdichtung des CO2-reichen Rauchgases    X 
Minimierung der Verunreinigungen im CO2-reichen Strom     
Minimierung der Verluste des CO2     
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Der derzeitige Wissensstand der Oxyfuel-Kraftwerkstechnik wird in Kapiteln 2.2.1 bis 2.2.7 
dargestellt. Die in Tabelle 2.17 genannten Randbedingungen und Anforderungen werden im 
durch einen „X“ in den Feldern gekennzeichneten Prozess beschrieben. Die Minimierung der 
Verunreinigungen im CO2-reichen Strom und die Minimierung der Verluste des CO2 betreffen 
alle Prozesse aus Tabelle 2.17 und werden deshalb gesondert in Kapitel 2.2.7 „Betriebsas-
pekte eines Oxyfuel-Kraftwerkes“ behandelt. 
 
2.2.1 Feuerung 
Für die mit den festen Brennstoffen befeuerte Oxyfuel-Feuerung kommen grundsätzlich so-
wohl die Wirbelschicht- als auch Staubfeuerung in Frage. Aufgrund der in Kapitel 2.1.1 ge-
nannten Verbreitung der Staubfeuerung fokussiert sich diese Arbeit auf die Staubfeuerung. 
 
Kohletrocknung mit Rauchgas 
Während die Wahl des Trocknungsmediums (Luft oder Rauchgas) bei der Luftfeuerung 
durch den Trocknungsbedarf und somit durch den Wassergehalt der Kohle bestimmt wird 
(vgl. Kapitel 2.1.1), muss die Kohle im Oxyfuel-Prozess unabhängig von ihrem Feuchtegehalt 
mittels des Rauchgases getrocknet werden, um die Verunreinigungen des CO2-Produkt-
stromes nach der Feuerung gering zu halten. Die für die Kohletrocknung relevanten Rauch-
gasparameter müssen die in Tabelle 2.18 aufgeführten Kriterien erfüllen. Während die ersten 
beiden in Tabelle 2.18 genannten Parameter auch bei der Kohletrocknung mittels Luft gelten 
(vgl. Kapitel 2.1.1), beschreiben die anderen Parameter die Eigenschaften des Rauchgases 
als Trocknungsmittel und sind daher oxyfuelspezifisch. 
Tabelle 2.18:  Parameter und Kriterien für die Kohletrocknung mittels Rauchgases 
Parameter Kriterien 




mindestens ausreichend für die Zündung der Kohle in der Brenn-
kammer sowie für den ablagerungsreifen Transport in Kohle-
staubleitungen 
Partikelgehalt maximal zulässiger Gehalt zwecks Vermeidung der Beschädigung des Primäroxidansgebläses 
Sichtertemperatur mindestens Taupunkt des Rauchgases, maximal Entzündungs-grenze des Staubes 
Das Rauchgas für die Kohletrocknung im Oxyfuel-Prozess wird dem Hauptrauchgasstrom 
entnommen. Die Art und der Umfang der Vorbehandlung des Rauchgases hängen vom be-
nötigten Wärmestrom, vom zulässigen Partikelgehalt des Rauchgases und von der erforder-
lichen Sichtertemperatur ab.  
Wenn die heute bei der Steinkohlemahltrocknung übliche Sichtertemperatur von 90 bis 
120°C eingehalten werden soll (vgl. Kapitel 2.1.1), muss das Oxyfuel-Rauchgas entstaubt 
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und je nach Höhe seines Säuretaupunktes entschwefelt sein, vgl. auch Kapitel 2.2.7, Ab-
schnitt „Säuretaupunkt des Rauchgases“. Um die in Tabelle 2.18 aufgeführten Kriterien ein-
zuhalten, sind unter Umständen unterschiedliche Rauchgasrückführungen erforderlich, vgl. 
Kapitel 2.2.2, Abschnitt „Rauchgasrückführung“. Deshalb beeinflusst die Kohletrocknung den 
Prozess „Oxidansbereitstellung“, dort vor allem den Teilprozess „Rauchgasrückführung“, 
sowie den Prozess „Reinigung des CO2-reichen Rauchgases“. 
Der Aspekt „Kohletrocknung im Rauchgas“ wird in der Vattenfall-Pilotanlage nicht berück-
sichtigt, da diese mit dem schon bereitgestellten Braunkohlestaub mit einem Heizwert von 
ca. 21 MJth/kg befeuert wird [61, S. 238]. 
 
Feuerung in der Rauchgas-Sauerstoffatmosphäre 
Der Unterschied zwischen der Luft- und Oxyfuel-Feuerung besteht darin, dass die Oxyfuel-
Feuerung in einer Rauchgas-Sauerstoff-Atmosphäre (im Weiteren als Oxidans bezeichnet) 
stattfindet. Somit erhöht sich der Freiheitsgrad der Feuerungsparameter um den Sauerstoff-
anteil im Oxidans. Der Sauerstoffanteil in der Luft, die in den dem Stand der Technik ent-
sprechenden Kraftwerken als Oxidans dient (vgl. Kapitel 2.1.2), ist dagegen nicht variabel. 
Der gewünschte Sauerstoffanteil im Oxidans wird durch die Variation des Rauchgas-
Rezirkulationsmassenstromes eingestellt, welcher wiederum die in Tabelle 2.19 aufgeführten 
Feuerungsparameter beeinflusst. Die jeweils angestrebten Zielbereiche der Feuerungspara-
meter sind durch die Kreise gekennzeichnet und werden in der dritten Spalte der Tabelle 
2.19 zusammen mit den getesteten Bereichen und Einschränkungen erläutert. In die ab-
schließende Quantifizierung des Rauchgas-Rezirkulationsmassenstromes fließt seine Tem-
peratur ein, vgl. Kapitel 2.2.2. 
Die Emissionen aus der Feuerung eines Oxyfuel-Kraftwerkes werden durch folgende Fakto-
ren beeinflusst: 
- Brennstoffzusammensetzung und -eigenschaften 
- Sauerstoffüberschuss und -reinheit 
- Feuerungsbedingungen 
- Art und Massenstrom der Rauchgasrückführung 
- Falschluftstrom und Ort des Falschlufteintrages 
- Rauchgasleckagestrom, -zusammensetzung und Leckageort 
- Art der Rauchgasnachbehandlung im Rauchgaskreislauf. 
Eine allgemein gültige Aussage über die typische Rauchgaszusammensetzung ist aufgrund 
der vielen Einflussfaktoren nicht möglich. Tabelle 2.20 zeigt in den Spalten 4 und 5 die Zu-
sammensetzung des Roh-Rauchgases der mit der trockenen Braunkohle befeuerten Vatten-
fall-Pilotanlage für unterschiedliche getestete Betriebszustände und die wichtigsten Einfluss-
faktoren. In der Spalte 3 sind die typischen Emissionen eines steinkohlebefeuerten dem 
Stand der Technik entsprechenden Kraftwerkes aus Tabelle 2.2 angegeben. 
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Tabelle 2.19:  Zusammenhänge zwischen den Parametern der Feuerung und Rauchgas-
rückführung 




Ziel: möglichst gering, um die im Rezirkula-
tionskreislauf angeordneten Komponenten 
kleiner zu dimensionieren und die Betriebs-
kosten für Rückführung einzusparen 




Ziel: ähnlich wie bei der Luftfeuerung (1900 
– 2200°C) je nach Brennstoff, [62, S. 228], 
damit die Wärmeaufnahme in der Brenn-
kammer ungefähr konstant bleibt 
O2-Anteil im Oxi-
dans 
Ziel: ähnlich wie bei der Luftfeuerung, d.h. 
für Oxyfuel - gering, um die CO- und NOX-
Bildung einzuschränken 
getestet: 20 – 31 Vol.-%, f. [62, S. 227] bzw. 
17 – 36 Vol.-%, stabile Verbrennung: 24 – 
36 Vol.-% [63, S. 57-59] 
Wärmeabgabe in 
der Brennkammer 
Ziel: ähnlich wie bei der Luftfeuerung, um 
die Brennkammerumfassungswand nicht zu 
überhitzen 
 
Der unmittelbare Vergleich zwischen den Spalten 3 und 4 der Tabelle 2.20 ist aufgrund von 
unterschiedlichen Brennstoffen nur eingeschränkt zulässig. Dennoch lässt sich Folgendes 
ableiten: 
- das trockene Oxyfuel-Rauchgas besteht weitgehend, das heißt bis zu 90 Vol.-% aus 
CO2. Die größten Verunreigungen mit bis zu 10 Vol.-% sind vor allem Luftbestandteile 
aus dem für die Verbrennnung erforderlichen Sauerstoffüberschuss, den 
Verunreinigungen des Sauerstoffes sowie dem Falschlufteintrag. 
- der Sauerstoffgehalt nach der Oxyfuel-Feuerung beim gleichen Sauerstoffüberschuss 
ist grundsätzlich höher im Vergleich zur Luftfeuerung. Dies bedeutet, dass der Sauer-
stoffüberschuss bei der Oxyfuel-Verbrennung von 1,15 auf 1,10 ohne negative Aus-
wirkungen reduziert werden kann [63, S. 58]. 
- die SOX-Emissionen liegen deutlich über denen der Luftfeuerung. Dies führt dazu, 
dass der Rauchgassäuretaupunkt ansteigt, vgl. Kapitel 2.2.7, Abschnitt „Säuretau-
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Tabelle 2.20:  Roh-Rauchgaszusammensetzung nach der Staubfeuerung des konventionel-








Oxyfuel-Kraftwerk (trockene Braunkohle) 
Wert Einflussfaktor 
CO2 Vol.-% 14,5 – 15,6 (f) 64 (f) [62, S. 222] 
85 – 90 (tr) [61, S. 240] 
- Kohlezusammensetzung 
- Falschluftstrom 
H2O Vol.-% 4 – 7 (f) 27 – 30 [61, S. 240] - Rauchgasreinigung in der Rauchgas-
rückführung 
O2 Vol.-% 2,8 – 3,0 (f) ~ 5 (tr) [61, S. 240] 
3,0 – 5,2 / 2,5 – 4,3 / 1,5 
– 2,5 (f)9 [63, S. 57], [62, 
S. 227]  
bis 7,5 (f) [63, S. 59] 
- Oxidansüberschuss (getestet: 1,1 – 1,15 
[63, S. 59]) 
- O2-Anteil im Oxidans [63, S. 57-59], 
Tendenz: je höher O2-Anteil im Oxidans, 
desto höher O2-Anteil im Ausbrand 
N2, Ar Vol.-% 75 – 77 (f) ~ 3 (f) [62, S. 222] - Falschluftstrom  
SO2 mg/Nm³ < 4000
10 11500 (tr) [64, S. 271]11 
7000 – 21500 (tr) [63, S. 
18]12 
6000 – 7000 [64, S. 279]
- Kohlezusammensetzung 
- Rauchgasreinigung in der Rauchgas-
rückführung 
- Aschezusammensetzung, Tendenz: 
erhöhte Schwefeleinbindung in die 
Asche gegenüber dem Luft-Fall [63, S. 
68-69] 
SO3 mg/Nm³ bis 20 bis 50 (tr) [64, S. 271]
11  
10 – 59 [63, S. 18]12 
CO mg/Nm³ < 200 < 200 [62, S. 222] 
< 100 [65, S. 264] 
- O2-Anteil im Ausbrand  [62, S. 229], 
Tendenz: je weniger O2-Anteil im Aus-
brand, desto höher CO-Gehalt (ähnlich 
wie im Luftfall) 
- O2-Anteil im Oxidans  [62, S. 229], Ten-
denz: je weniger O2-Anteil im Oxidans, 
desto weniger CO-Gehalt [61, S. 242] 
NOX mg/Nm³ 250 – 500 500 – 1000 (tr) [62, S. 
229, Abbildung 9] 
- Kohlezusammensetzung 
- Oxidansstufung [62, S. 228] 
- Rezirkulationsmassenstrom [63, S. 64-
65] 
- O2-Anteil im Oxidans [62, S. 229], Ten-
denz: je weniger O2-Anteil im Oxidans, 
desto weniger NOX-Gehalt 
Partikel mg/Nm³ < 26700 11200 [66, S. 19] - Feuerungsbedingungen 
                                                
9 Bei der Sauerstoffzufuhr wurden unterschiedliche Positionen der Sauerstoffzufuhr getestet: Vor-
mischmodus (Sauerstoffzufuhr in die Rezirkulationsleitung und Verteilung mittels statischer Mischer), 
Expertmodus (gezielte Sauerstoffzufuhr in die Brennerregister und Ausbrandluft) und Hybridmodus 
(Hybrid aus Vormisch- und Expertmodus) 
10 Schwefelgehalt der Kohle bis 1,5 %. 
11 Auslegungswert der Rauchgasentschwefelungsanlage in der Vattenfall-Pilotanlage. 
12 Der angegebene Bereich ist auf die Variation der Braunkohle mit dem Schwefelgehalt zwischen 0,6 
und 1,7 Gew.-% zurückzuführen. 
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2.2.2 Oxidansbereitstellung 
Als Oxidans wird im Oxyfuel-Kraftwerk das Gemisch aus dem zurückgeführten Rauchgas 
und dem Sauerstoff bezeichnet. Dieses Kapitel gliedert sich im Folgenden in die Bereitstel-
lung des Sauerstoffes und in die Rauchgasrückführung. 
Das Rauchgas des Oxyfuel-Kraftwerkes enthält nach Tabelle 2.20 zwischen 1,5 und 
7,5 Vol.-% Sauerstoff. Der zurückgeführte Rauchgasstrom beträgt je nach Temperatur zwi-
schen 65 und 76 % des gesamten Rauchgasstromes, gemessen nach dem Dampferzeuger 
[61, S. 240]. Der im zurückgeführten Rauchgas enthaltene Sauerstoff steht dem Verbren-
nungsprozess erneut zur Verfügung und wird beim einzustellenden Sauerstoffüberschuss 
durch die globale Oxidanszahl berücksichtigt. Analog zur in Kapitel 2.1.2 definierten Luftzahl 
beschreibt die globale Oxidanszahl das Verhältnis der durch das Rauchgas und die Sauer-
stoffbereitstellungsanlage der Verbrennung zugeführten Sauerstoffmenge zu der stöchiomet-
risch erforderlichen Sauerstoffmenge. Die Erzeugungsleistung der Sauerstoffbereitstellungs-
anlage des Oxyfuel-Kraftwerkes wird daher von folgenden Faktoren beeinflusst: 
- Zusammensetzung der Kohle 
- Sauerstoffüberschuss  
- zurückgeführter Rauchgasmassenstrom 
- Sauerstoffgehalt im zurückgeführten Rauchgas. 
Während die ersten beiden Einflussfaktoren mit denen des Kraftwerkes ohne CO2-
Abtrennung identisch sind, stellen die letzten beiden eine Besonderheit des Oxyfuel-
Prozesses dar. Die Erzeugungsleistung der Sauerstoffbereitstellungsanlage ist daher stets 
geringer als der tatsächliche Sauerstoffbedarf des Verbrennungsprozesses. Die Gleichung 
zur Berechnung der Leistung der Sauerstofferzeugungsanlage enthält Kapitel 3.2.3.3 „Mo-
dellierung des Luft- bzw. Oxidansbedarfes für Verbrennung“. 
Tabelle 2.21 zeigt den stöchiometrischen und tatsächlichen Sauerstoffbedarf des Oxyfuel-
Kraftwerksprozesses für vier ausgewählte Kohlen. Die stoffliche Zusammensetzung und der 
Heizwert der Kohlen wurden aus [14, S. 25-26] übernommen. Bei der Berechnung des 
Sauerstoffbedarfes eines Kraftwerkes mit der Feuerungswärmeleistung von 1210,3 MWth 
wurden folgende Annahmen getroffen: 
- globale Sauerstoffzahl: 1,15 
- Deckung des Sauerstoffbedarfes durch den im zurückgeführten Rauchgas enthaltene 
Sauerstoff in Höhe von 10,4 %. Dies entspricht der kalten entstaubten Primär- und 







  43 
Tabelle 2.21:  Sauerstoffbedarf des Oxyfuel-Kraftwerksprozesses für verschiedene Kohlen 
Parameter Einheit 
Steinkohle Braunkohle 
Russland Polen Deutschland 
Donez Katowice Rheinland Niederlausitz
C 
%, waf 
94,40 84,50 68,30 67,50
H 1,80 5,20 5,00 5,20
S 1,70 1,20 0,50 0,80
O 1,40 7,20 27,50 25,50
N 0,70 1,60 0,50 1,00
Asche %, roh 5,00 10,00 12,50 3,50
Wasser %, roh 5,70 7,00 56,00 57,50
Heizwert MJth/kg, roh 30,0 26,5 6,7 8,4
O2-Bedarf, stöchio-
metrisch 
kgO2/kgKohle 2,369 2,156 0,612 0,764
kgO2/GJth 78,952 81,370 91,369 91,002
O2-Bedarf, Kraft-
werk 1210,3 MWth 
kgO2/s 98,4 101,4 114,0 113,4
tO2/h 354,3 365,2 410,2 408,4
 
Aus Tabelle 2.21 ist ersichtlich, dass der auf den Heizwert bezogene Sauerstoffbedarf der 
Braunkohlefeuerung um 12 bis 16 % über dem der Steinkohlefeuerung liegt, vgl. Zeile „O2-
Bedarf, stöchiometrisch in kgO2/GJth“. Der absolute Sauerstoffbedarf des Kraftwerkes der 
oben genannten Größe beträgt je nach Kohle zwischen 354 und 410 tO2/h. 
 
Bereitstellung des Sauerstoffes 
Der Sauerstoff für den Oxyfuel-Prozess kann mittels diverser Verfahren gewonnen werden, 
beispielsweise durch kryogene Luftzerlegung, Druckwechseladsorption, Metalloxide oder 
Polymer- und Keramikmembranen. 
Die großtechnische Anwendung der kryogenen Luftzerlegung ist Stand der Technik. Die 
weltweit größte Luftzerlegungsanlage wurde für das Pearl GTL Projekt für das Unternehmen 
Qatar Shell GTL Ltd. in Ras Laffan in Katar realisiert [67, S. 28] und besteht aus acht Einhei-
ten je 156,250 tO2/h [68, S. 17]. Für ein Kraftwerk mittlerer Größe, wie in Tabelle 2.21 ange-
geben, werden zwei bis drei solche Einheiten benötigt. Die Verfügbarkeit der kryogenen 
Luftzerlegung beziffert die Linde AG mit 99 % [69, S. 29]. 
Der Standardprozess der kryogenen Luftzerlegung ist auf die Produktion von (mehreren) 
reinen Gasen ausgelegt. Die Sauerstoffreinheit liegt bei über 99,5 Vol.-%. Der spezifische 
Elek-trizitätsbedarf wird in der Literatur mit durchschnittlich 250 kWhel/tO2 angegeben, wobei 
dieser Wert je nach Anlagengröße und Randbedingungen um bis zu Faktor 1,4 größer sein 
kann, vgl. Tabelle 2.22, Spalte „O2-Reinheit > 99,5 Vol.-%“. Als Randbedingungen sind ins-
besondere die Umgebungstemperatur, Luftfeuchtigkeit, Kühlwassertemperatur, Sauerstoff-
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austrittsdruck und -aggregatzustand, Wirkungsgrade des Kompressors und Grädigkeiten der 
Wärmeübertrager sowie die Wärmebereitstellung für die Adsorberregeneration zu nennen 
[70]. Der weitere Grund ist, dass sich viele Literaturangaben auf verschiedene oder nicht 
abschließend definierte Werte beziehen, beispielsweise  
- „metric ton“ (1000 kg) oder „short ton“ (nach [71, S. 387] beträgt „short ton“ 
907,185 kg) oder 
- produziertes sauerstoffreiches Gasgemisch oder produzierter Sauerstoff. 
Außerdem pflanzt sich die aus oben genannten Gründen fehlerhafte Dateninterpretation 
beim Weiterzitieren fort. 
Im Vergleich zu den bisherigen Standardanwendungen stellt der Oxyfuel-Prozess abwei-
chende bzw. neue Anforderungen an die Sauerstofferzeugung: 
- höherer Sauerstoffbedarf (ab 250 Tsd. Nm³/h bzw. ab 355 t/h für ein Kraftwerk mit 
der Bruttoleistung von 600 MWel), vgl. Tabelle 2.21 
- geringere Reinheit möglich (unter 97 Vol.-%) [72, S. 3], [3, S. 23]  
- geringerer Überdruck des Sauerstoffes ausreichend (bis 0,1 bar) [72, S. 3], [3, S. 23] 
- in der Regel keine Produktion von Co-Produkten wie Argon oder Stickstoff [72, S. 3] 
- Reduktion des elektrischen Energiebedarfes [72, S. 4], [3, S. 23] 
- Lastwechselgeschwindigkeit von über 2 % / min [3, S. 23] 
- niedrige Investitionskosten [72, S. 4], [3, S. 23]. 
Werden die oben genannten Anforderungen berücksichtigt, kann die Sauerstofferzeugung 
mittels kryogener Luftzerlegung hinsichtlich des Energiebedarfes durch folgende Maßnah-
men optimiert werden [72]: 
- Absenkung der Sauerstoffreinheit 
- Prozess mit doppeltem Reboiler in verschiedenen Varianten 
- Dreikolonnenprozess in verschiedenen Varianten. 
Die Absenkung der Sauerstoffreinheit verringert den spezifischen Energiebedarf nach der 
Vattenfall AG auf unter 0,3 kWhel/Nm³O2 [62, S. 238]. Die beiden letzten Maßnahmen verrin-
gern den Luftdruck von 5,7 bis auf 3,1 bar [72] und / oder Luftmassenstrom und damit die 
Leistung des Hauptkompressors der Luftzerlegungsanlage. Nach persönlicher Mitteilung der 
Linde AG kann der Energiebedarf des Standardprozesses mit der O2-Reinheit von 95 Vol.-% 
von 0,306 kWhel/Nm³O2 bzw. 214 kWhel/tO2 [70] (Stand 2011, definierte Randbedingungen) 
um bis zu 19 % gesenkt werden [72, S. 16], allerdings mit den steigenden Kosten. Die Opti-
mierung des Hauptkompressors, deren Effizienz in [72, S. 18] mit 75 % angesetzt ist, erhöht 
die Prozesseffizienz zusätzlich. Eine weitere Verbesserung ist die Integration der Kompres-
sorabwärme in die Kondensatvorwärmung des Kraftwerkes, die den oben genannten ener-
getischen Vorteil von 19 auf ca. 25 % erhöht [73, S. 20]. Die hierzu erforderlichen Randbe-
dingungen sind die mittlere logarithmische Temperaturdifferenz von 10 bis 15 K oder weniger 
und der Druckverlust auf der Luftseite von unter 100 mbar [73, S. 18-20]. 
In Tabelle 2.22 sind die ausgewählten Angaben der Anlagenhersteller und -betreiber sowie 
wissenschaftlich nachvollziehbare Daten zum spezifischen Elektrizitätsbedarf der großtech-
nischen kryogenen Sauerstoffbereitstellung aufgeführt. Die Angaben in kWhel/Nm³O2 werden 
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in kWhel/kgO2 mit der Sauerstoffdichte nach dem VDI-Wärmeatlas von 1,429 kg/Nm³ umge-
rechnet [60, S. Dbe 2]. 
Tabelle 2.22:  Spezifischer Elektrizitätsbedarf der großtechnischen kryogenen Sauerstoffbe-
reitstellung 
O2-Reinheit > 99,5 Vol.-% O2-Reinheit 95 Vol.-% 
Quelle
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249 kWhel/tO213 Prozesssimulation in 
DOE/NETL-2007/1291 
99,0 Vol.-% 





Der Elektrizitätsbedarf der hochreinen Sauerstoffbereitstellung von 245 kWhel/tO2 verursacht 
je nach spezifischem Sauerstoffbedarf einen Wirkungsgradverlust des Kraftwerksprozess 
zwischen 7,2 (Donez-Kohle) und 8,3 %-Punkten (Rheinland-Kohle). Mit dem Elektrizitätsbe-
darf von 210 kWhel/tO2 der für den Kraftwerksprozess optimierten Bereitstellung des Sauer-
stoffes mit der 95 %-igen Reinheit sinkt der Wirkungsgradverlust auf 6,2 (Donez-Kohle) bzw. 
7,1 %-Punkte (Rheinland-Kohle). Gleichzeitig erhöht sich der Elektrizitätsbedarf der CO2-
Verdichtung wegen des stärker verunreinigten CO2 nach [75, S. 50] um ca. 0,2 %-Punkte. 
 
Rauchgasrückführung 
Ohne Rauchgasrückführung ergibt sich bei der Verbrennung von Steinkohle der Sorte Klein-
Kopje mit reinem Sauerstoff eine kalorische Verbrennungstemperatur14 von bis zu 5670°C15, 
                                                
13 Berechnete Werte aus der DOE/NETL Studie, die in [74, Tabelle 5.1] als Fälle 5 (95 Vol.-% O2) und 
5A (95 Vol.-% O2) bezeichnet werden: 
- Elektrizitätsbedarf der kryogenen Luftzerlegungsanlage 126.680 (Fall 5) und 127.120 kWel 
(Fall 5A) [74, Tabelle 5.8] 
- Massenstrom des sauerstoffreichen Gases 539.633 (Fall 5) und 514.920 kg/h (Fall 5A) [74, 
Tabelle 5.4 und 5.5] 
14 Kalorische Verbrennungstemperatur ist die Temperatur, die sich einstellen würde, nachdem alle 
brennbaren Bestandteile des Brennstoffes in ihre höchste Oxidationsstufe umgesetzt sind. Die kalori-
sche Verbrennungstemperatur kann sich bei der adiabaten Verbrennung niemals einstellen, da die 
molekulare bzw. dissozialle Diffusion ab einer Temperatur von oberhalb 1600 bzw. 2000°C deutlich 
ansteigt [76, S. 952]. 
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da der Stickstoff als Wärmeträger und damit als Temperatursenke nicht mehr zur Verfügung 
steht. Da in den heutigen Brennkammer nur 30 bis 50 % der Wärme an den Wasser-Dampf-
Kreislauf übertragen wird [14, S. 425], wird die zulässige Brennkammerendtemperatur, die 
unter der Ascheerweichungstemperatur liegen soll, bei der Verbrennung mit reinem Sauer-
stoff überschritten. Daher ist die Kühlung der Brennkammer mit dem zurückgeführten kälte-
ren Rauchgas erforderlich. 
Die Ziele der Rückführung des Rauchgases in einem Oxyfuel-Kraftwerk sind: 
a) Trocknung und Transport der Kohle in die Brennkammer 
b) Kühlung der Brennkammer 
c) Abdichtung und Kühlung der Mühlen sowie Reinigung der Heizflächen. 
Der Fokus weiterer Betrachtung liegt bei den Zielen (a) und (b), da diese Rauchgasmassen-
ströme viel größer als der Massenstrom (c) sind. In Anlehnung an die in Kapitel 2.1.2 be-
schriebene Primär- und Sekundärluftbereitstellung wird die Rauchgasrückführung (a) als 
Primär-Rauchgasrückführung über die Kohlemühlen und die Rückführung (b) als Sekundär-
Rauchgasrückführung in die Verbrennung genannt. 
Aus den oben genannten Zielen ergeben sich folgende Freiheitsgrade der Rauchgasrückfüh-
rung: 
- Massenstrom,  
- Temperatur und  
- Beschaffenheit und Zusammensetzung 
des Rauchgases. 
Die Parameter und Kriterien der Primär-Rauchgasrückführung zwecks Trocknung und 
Transportes der Kohle sind in Kapitel 2.2.1, Abschnitt „Kohletrocknung im Rauchgas“, Tabel-
le 2.18 zusammengefasst. Werden diese Kriterien eingehalten, sind der Massenstrom und 
die Temperatur der Primär-Rauchgasrückführung nach der Kohlemühle, genannt als Sichter-
temperatur, weitgehend definiert. Eine variable Größe wäre in diesem Fall nur noch der   
Sauerstoffanteil im Oxidans (vgl. Kapitel 2.2.1, Abschnitt „Feuerung in der Rauchgas-
Sauerstoffatmosphäre“), wenn der Sauerstoff aus der Sauerstoffbereitstellungsanlage dem 
Rauchgas zugemischt wird. 
Die Aufgabe der Sekundär-Rauchgasrückführung ist ausschließlich die Senkung der Ver-
brennungstemperatur. Wenn die Rauchgastemperatur am Economiser im Vergleich zur Luft-
feuerung bei ca. 380°C konstant bleibt, und der in der Brennkammer übertragene Wär-
mestrom ebenfalls konstant bleibt, dann muss die kalorische Verbrennungstemperatur der 
Oxyfuel-Feuerung mit deren der Luftfeuerung übereinstimmen. Damit eignet sich die kalori-
                                                                                                                                                     
15 Der Berechnung der angegebenen kalorischen Verbrennungstemperatur liegen folgende Parameter 
zugrunde: 
- Kohle Klein-Kopje mit der in Tabelle 4.3 angegebenen Zusammensetzung 
- globale Oxidanszahl: 1,0 
- vollständiger Umsatz der Verbrennungsprodukte bei der fiktiven Brennkammerendtemperatur 
von 1200°C, mit der Folge, dass die molekulare bzw. dissozialle Diffusion nicht eintritt. 
- Oxidans- und Kohletemperatur: 25°C 
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sche Verbrennungstemperatur für die Bemessung der Sekundär-Rauchgasrückführung, vo-
rausgesetzt, die übrigen Einflussgrößen bleiben unverändert. 
Die kalorische Verbrennungstemperatur wird eingestellt, indem bei den sonst gleichen Pa-
rametern die Temperatur und der Massenstrom der Rauchgasrückführung variiert werden. 
Wenn der Massenstrom der Rauchgasrückführung gesenkt werden soll, muss die Tempera-
tur der Rauchgasrückführung ebenfalls gesenkt werden, damit die erforderliche Verbren-
nungstemperatur eingehalten wird.  
Je nach Ziel der Rückführung sind unterschiedliche Arten und Klassifizierungen der Rauch-
gasrückführung möglich. In dieser Arbeit wird die Klassifizierung nach der Temperatur an der 
Entnahmestelle aus dem Rauchgashauptstrom und nach der Rauchgasreinigung vor der 
Entnahmestelle gewählt. Der Vorteil dieser in Abbildung 2.8 dargestellten Klassifizierung ist, 
dass die Bezeichnung der Rauchgasrückführung sowohl die Temperatur an der Entnahme-
stelle als auch die durchgeführte vorangegangene Rauchgasreinigung umfasst. Die Tempe-
raturscala orientiert sich an die heute übliche Rauchgastemperatur nach dem Economiser 
(ca. 380°C) und an die obere Betriebstemperatur der kalten Rauchgasentstaubung 
(ca. 200°C). Die Abfolge der Rauchgasreinigung von der Entstaubung bis zur Entwässerung 
ist aus der Sicht heutiger Kraftwerkstechnik die sinnvollste Variante, vgl. Kapitel 2.2.5. 
 
 
Abbildung 2.8:  Klassifikation der Rauchgasrückführung im Oxyfuel-Kraftwerk 
Eine Sonderform stellt die heiße Rauchgasrückführung mit einem Wärmeverschiebesystem 
für die warme und / oder kalte Rauchgasreinigung dar. Da sich die Stickoxide im Rauchgas-
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kreislauf nicht anreichern und den Rauchgaskreislauf nachteilig nicht beeinflussen (vgl. Ta-
belle 2.25), ist die Stickoxidminderung im Rauchgaskreislauf nicht erforderlich. Daher entfällt 
der Begriff „Entstickung“ in Abbildung 2.8. 
Aus der Sicht heutiger Kraftwerksauslegung sind insbesondere die kalte und warme Rauch-
gasrückführung sinnvoll. Die heiße Rauchgasrückführung wird für die Spülung der Sauer-
stoffmembran in einem der membranbasierten Kraftwerkskonzepte vorgeschlagen, vgl. Ta-
belle 2.39 und Tabelle 2.40. Die in Literatur beschriebenen Arten der kalten und warmen 
Rauchgasrückführung heutiger Kraftwerksauslegung sind in Abbildung 2.9 dargestellt. 
In der Vattenfall-Pilotanlage wird nach [61, S. 239] für die Primär-Rauchgasrückführung die 
kalte entwässerte und für die Sekundär-Rauchgasrückführung die kalte entstaubte verwen-
det. In der Vattenfall-Demonstrationsanlage wird nach [63, S. 24] für die Sekundär-
















































































































Abbildung 2.9:  Arten der Rauchgasrückführung im Oxyfuel-Kraftwerk 
Die Merkmale der in Abbildung 2.9 dargestellten Arten der Rauchgasrückführung sind in Ta-
belle 2.23 zusammengefasst. Grundsätzlich gilt, dass die wärmere Rauchgasrückführung 
aus energetischen Gründen vorteilhafter ist, verlangt allerdings die warme und dadurch grö-
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ßere Entstaubung (vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entstaubung“) und stellt höhere Ansprüche 
an die Werkstoffe der Rauchgasrückführleitung und -behandlung. Die kalte Rauchgasrück-
führung basiert dagegen auf der dem Stand der Technik entsprechenden Rauchgasreinigung 
und ist energetisch nachteiliger. 
Tabelle 2.23:  Merkmale verschiedener Arten der Rauchgasrückführung 
Temperatur warm kalt 







Exergie- und Druckverluste 
des rezirkulierten Rauchgases  
Grad der Vorwärmung des 
rezirkulierten Rauchgases  
Anforderungen an Werkstoffe 
der Rauchgasrückführleistung  
Sonstiges 














Sichtertemperatur über dem Säu-
retaupunkt 
je nach Betriebspunkt und Umge-
bungsbedingungen: Kondensati-
onsgefahr in Rauchgasleitung 
 Rauchgasrückführgebläse mit 
hohem Wirkungsgrad verfügbar 
 kalter Elektrofil-
ter verwendbar 
kalter Elektrofilter und nasse 
Entschwefelung verwendbar 
 
Vattenfall AG gibt in [77, S. 70] an, dass durch die warme schwefelreiche Rauchgasrückfüh-
rung ein Wirkungsgradgewinn von 1 %-Punkt erzielt werden kann. Des Weiteren wird in [78, 
S. 138-139] gezeigt, dass die warme entstaubte Primär-Rauchgasrückführung einen energe-
tischen Vorteil von 0,2 %-Punkten im Vergleich zur kalten entschwefelten Primärrückführung 
hat. Beim Wechsel von der warmen entstaubten Primär- und Sekundär-Rauchgasrück-
führung auf die kalte entschwefelte verschlechtert sich der Wirkungsgrad um 0,9 %-Punkte 
[78, S. 138-139]. 
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2.2.3 Wasser-Dampf-Kreislauf 
Der Wasser-Dampf-Kreislauf des Oxyfuel-Dampfkraftwerkes erfüllt die gleiche Funktion wie 
der des konventionellen Dampfkraftwerkes, unterscheidet sich deshalb prinzipiell nicht von 
diesem und wird nach gleichen Kriterien ausgelegt. Der Umfang und die Position der Wär-
meein- und -auskopplung hängen von einer konkreten Kraftwerksausführung ab. 
 
2.2.4 Kühlung 
Die Aufgabe des Kühlsystems des Oxyfuel-Dampfkraftwerkes ist wie beim konventionellen 
Dampfkraftwerk die Übertragung der im Kondensator abgeführten Wärme an die Umwelt. 
Das Kühlsystem unterscheidet sich prinzipiell nicht von dem des konventionellen Dampf-
kraftwerkes. Durch den größeren Eigenbedarf und den niedrigeren Nettowirkungsgrad des 
Oxyfuel-Kraftwerkes besteht je nach Abwärmenutzungsgrad und der Kraftwerkskonfiguration 
tendenziell ein zusätzlicher Kühlungs- bzw. Kühlwasserbedarf im Vergleich zum konventio-
nellen Dampfkraftwerk. 
 
2.2.5 Reinigung des CO2-reichen Rauchgases 
Die Aufgabe der Reinigung des CO2-reichen Rauchgases besteht in der Entfernung von 
Verunreinigungen nach der Oxyfuel-Feuerung, die entweder den Rauchgaskreislauf, oder 
andere Rauchgasreinigungsprozesse oder die Kompression und den Transport des CO2 
beeinträchtigen. Die Definition der Rauchgasreinigung gliedert sich in: 
1) Festlegung des erforderlichen Grades der Rauchgasreinigung 
2) Auswahl des Rauchgasreinigungsverfahrens sowie  
3) Positionierung einzelner Reinigungsverfahren im Rauchgasweg. 
Der Grad der Rauchgasreinigung hängt von der Zusammensetzung des Roh-Rauchgases 
und des Ziel-Gases ab. Die Zusammensetzung des Roh-Rauchgases nach der Feuerung 
eines Oxyfuel-Kraftwerkes ist in Kapitel 2.2.1, Tabelle 2.20 angegeben. Tabelle 2.24 stellt die 
Zusammensetzung der CO2-reichen Ziel-Gase für unterschiedliche Anwendungen zusam-
men. Aus dem Vergleich der Rauchgaszusammensetzung nach der Feuerung aus Tabelle 
2.20 und der Zusammensetzungen der CO2-reichen Ziel-Gase aus Tabelle 2.24 ist ersicht-
lich, dass das Rauchgas nach dem Dampferzeuger zwingend gereinigt werden muss. Insbe-
sondere ist die Partikel-, Schwefel- und Stickstoffoxid-, Wasserdampf- sowie Sauerstoffkon-
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[77, S. 52] [63, S. 29] [79, S. 25] [80, S. 20] 
CO2 Vol.-% > 99,99 > 99,7 > 95 > 95 
H2O ppmv < 50 < 50 < 25 < 600 
O2 ppmv < 30 k.A. 8000 < 10 
N2, Ar ppmv k.A. < 0,3 4,2 < 4 
SO2 ppmv < 1 < 2,5 < 25 k.A. 
SO3 ppmv --- < 0,5 < 10 k.A. 
CO ppmv < 10 < 10 < 350 k.A. 
NO ppmv < 2,5 < 5 
< 50 
k.A. 
NO2 ppmv < 2,5 < 15 k.A. 
 
Die Auswahl des Rauchgasreinigungsverfahrens richtet sich nach 
- dem zu erreichenden Grad der Rauchgasreinigung sowie  
- der Zusammensetzung und Beschaffenheit des Roh-Rauchgases und Ziel-Gases. 
Die Positionierung einzelner Reinigungsverfahren im Rauchgasweg richtet sich nach in Ab-
bildung 2.10 dargestellten Strategie der Rauchgasreinigung unter Berücksichtigung der  
Wechselwirkungen einzelner Verfahren untereinander. Um die Dimensionierung der Anlagen 
der Rauchgasnachbehandlung zu minimieren, ist die Rauchgasreinigung im Rauchgaskreis-
lauf zu vermeiden. 
 
Abbildung 2.10:  Strategie der Entfernung der Rauchgaskomponenten aus dem Rauchgas 
eines Oxyfuel-Kraftwerkes 
Die Beeinträchtigungen hängen von der Konzentration der Rauchgasbestandteile und von 
den Prozessbedingungen ab. Tabelle 2.25 fasst die Einflüsse der Rauchgasbestandteile auf 
Beeinträchtigung im Rauchgaskreislauf
Abtrennen Beeinträchtigung anderer Rauchgasreinigungsprozesse
neinja
Abtrennen Beeinträchtigung der Kompression und des Transportes des CO2
neinja
Abtrennen Verbleib im CO2
neinja
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den Rauchgaskreislauf, Rauchgasreinigungsprozesse sowie Kompression und Transport 
von CO2 zusammen.  






Transport von CO2 
NOX nein nein ja 






ja (bei Unterschreitung des 
Säuretaupunktes) ja (Entwässerung) ja 
CO nein nein nein 
H2O 
ja (bei Unterschreitung der 
Sättigungstemperatur) 
ja (bei Unterschreitung 
der Sättigungstemperatur) ja 
N2 nein nein nein 
O2 nein nein ja (Korrosion) 
Ar nein nein nein 
 
Aufgrund der Vielzahl der zu eliminierenden Rauchgaskomponenten und der in Frage kom-
menden Rauchgasreinigungsverfahren existieren mehrere Konzepte der Reinigung des 
Oxyfuel-Rauchgases. Während die Rauchgasreinigung eines konventionellen Steinkohle-
dampfkraftwerkes eine Entstickung, Entstaubung und Entschwefelung umfasst, beinhaltet 
die Rauchgasreinigung eines Oxyfuel-Kraftwerkes zusätzliche und / oder andere Prozesse. 
Abbildung 2.11 gibt einen Überblick über die in der Literatur diskutierten bzw. in Praxis er-
probten Konzepte der Rauchgasreinigung im Oxyfuel-Prozess. Der farbig eingezeichnete 
Bereich markiert die in die CO2-Verdichtung integrierten Rauchgasreinigungsverfahren. 
Die in Abbildung 2.11 dargestellte Rauchgasreinigung des konventionellen Kraftwerkes ba-
siert auf Kapitel 2.1.5, die der Oxyfuel-Feuerung – auf folgenden Quellen: 
- Vattenfall-Pilotanlage mit Linde-Konzept: [81, S. 219], [82, S. 204-205] 
- Vattenfall-Pilotanlage mit Air Products-Konzept: [81, S. 219], [83, S. 87-97] 
- Planung der Vattenfall-Demonstrationsanlage: [84, S. 28] 
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Entstickung 
Nach dem derzeitigen Kenntnisstand führen Stickoxide zur Korrosion an den Anlagen der 
CO2-Speicherung. Die Auswirkungen auf die CO2-Kompression und Transport sind noch 
nicht bekannt [85, S. 2264]. Es darf deshalb davon ausgegangen werden, dass die Stickoxi-
de spätestens während der CO2-Kompression entfernt werden müssen. Somit stehen der 
Entstickung folgende Optionen zur Verfügung (näheres vgl. Kapitel 2.1.5, Abbildung 2.2): 
a) High-Dust-Anordnung (nach Feuerung) 
b) Low-Dust-Anordnung (nach Entstaubung) 
c) Tail-End-Anordnung (nach Entschwefelung) 
d) Tail-End-Anordnung (nach Entwässerung) 
e) während der CO2-Kompression. 
Optionen a) bis d): beim Oxyfuel-Kraftwerk kann das CO2-reiche Rauchgas grundsätzlich 
gemäß dem derzeitigen Stand der Technik mit einem selektiven katalytischen Verfahren ent-
stickt werden, vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entstickung“, Abbildung 2.2 und Abbildung 2.3. 
Aufgrund der höheren SO2-Konzentration des Oxyfuel-Rauchgases (vgl. Tabelle 2.20) sind 
die in Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entstickung“, Tabelle 2.6 bzw. Buchstabe (b) aufgeführten 
Nachteile in der High-Dust- und Low-Dust-Variante noch stärker ausgeprägt. In der Tail-End-
Variante muss die Prozesstemperatur entweder durch die Zufeuerung oder den Wärmeaus-
tausch bereitgestellt werden. 
Option e): eine Alternative zur Entstickung unter atmosphärischen Druck stellt die in die CO2-
Verdichtung integrierte Hochdruckentstickung dar [86, S. 289-296]. Bei der Hochdruckentsti-
ckung wird unterschieden zwischen der 
- selektiven katalytischen Entstickung und 
- alkalischen Wäsche.  
Die Entstickung mittels alkalischer Wäsche gehört zu den simultanen nassen Entstickungs-
verfahren (vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entstickung“, Abbildung 2.2) und basiert auf der Ent-
fernung von SOX und NOX mittels Ammoniak-Lösung, sog. Walther-Verfahren. Da NOX zu 
ca. 95% aus dem wasserunlöslichen NO besteht, ist eine Oxidationsstufe vor der Waschstu-
fe erforderlich. Unter Druckbedingungen wird die Oxidation mittels des im Rauchgas noch 
vorhandenen Sauerstoffes stark beschleunigt [86, S. 288]. 
2 22 2NO O NO   2.6 
Gebildetes NO2 wird unter Bildung von Salpetersäure (HNO2) und Zugabe von Ammoniak 
(NH3) zu Ammoniumnitrit (NH4NO2) und dann zum molekularen Stickstoff reduziert [86, S. 
293]. 
2 3 4 22 2 2NO NO NH H O NH NO     2.7 
4 2 2 2NH NO N H O   2.8 
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Das oben beschriebene Verfahren wird von der Linde AG an der Vattenfall-Pilotanlage er-
probt [86, S. 283-299]. Die Betriebsparameter der selektiven katalytischen sowie wäscheba-
sierten Hochdruckentstickung sind auf der Grundlage der Tabellen 1 und 2 aus [86, S. 283-
299] in Tabelle 2.26 zusammengefasst. 
Tabelle 2.26:  Betriebsparameter der selektiven katalytischen Entstickung sowie wäscheba-
sierten Hochdruckentstickung 
Parameter Einheit selektive katalytische Entstickung 
wäschebasierte      
Entstickung 
Druck bar 10 – 20, Optimum ca. 10 10 – 20, Optimum ca. 15 
Temperatur °C 120 – 250 30 – 80  
Wasch- / Reduktionsmittel --- NH3 oder H2 NH3 oder NaOH 
NOX-Abtrenngrad % ca. 90 80 – 95 
 
Die Investitions- und Betriebskosten der wäschebasierten Entstickung betragen nach [86, S. 
296] 65-70 bzw. 20 % der High-Dust-Entstickung gemäß dem Stand der Technik, so dass 




Nach dem derzeitigen Kenntnisstand beeinträchtigt der Flugstaub den Rauchgaskreislauf 
und die anderen Rauchgasreinigungsprozesse (vgl. Tabelle 2.25) und muss daher noch im 
Rauchgaskreislauf aus den großen Gasströmen entfernt werden. Der Stand der Technik bei 
Großfeuerungsanlagen ist die Entstaubung in einem Elektrofilter, vgl. Kapitel 2.1.5, Abbil-
dung 2.4. 
Das Roh-Rauchgas eines Oxyfuel-Kraftwerkes zeichnet sich insbesondere durch den hohen  
H2O- und SO3-Gehalt im Vergleich zum konventionellen Kraftwerk aus, vgl. Tabelle 2.20. Der 
Wasserdampftaupunkt des Rauchgases liegt je nach H2O-Gehalt bei 65 bis 69°C. Somit be-
findet der elektrische Staubwiderstand aufgrund der verbesserten Oberflächenleitfähigkeit 
des Staubes im optimalen Bereich für kalte Elektrofilter, vgl. Kapitel 2.1.5, Abbildung 2.5. Die 
höhere SO3-Konzentration (vgl. Tabelle 2.20) verstärkt diesen positiven Effekt zusätzlich. Zu 
beachten ist, dass der Säuretaupunkt und die dadurch bedingte Korrosionsgefahr ebenfalls 
ansteigen, vgl. Kapitel 2.2.7, Abschnitt „Säuretaupunkt des Rauchgases“. 
Aufgrund des kleineren Rauchgasvolumenstromes und der höheren Wasserdampfkonzentra-
tion des Rauchgases des Oxyfuel-Kraftwerkes ist mit einer nominal höheren Staubkonzent-
ration sowohl im feuchten als auch im trockenen Roh-Rauchgas im Vergleich zum konventi-
onellen Kraftwerk zu rechnen. Da der Elektrofilter im breiten Arbeitsbereich bis zu 30 g/m³ 
ohne Einbuße hinsichtlich des Abscheidegrades einsetzbar ist (vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt 
„Entstaubung“), sind dadurch keine unüberwindbaren Nachteile zu erwarten. 
Der Strömungswiderstand des Rauchgases ist proportional seiner dynamischen Viskosität, 
vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entstaubung“. Die dynamische Viskosität des typischen 
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Oxyfuel-Rauchgases ist aufgrund seiner hohen Wasserdampf- und Kohlendioxidkonzentra-
tion im relevanten Einsatztemperaturbereich zwischen 100 und 200°C um durchschnittlich 
14 % kleiner als die des typischen Roh-Rauchgases des konventionellen Kraftwerkes. Dies 
führt zur grundsätzlich höheren Wanderungsgeschwindigkeit der Staubpartikel im Elektrofil-
ter und damit zur besseren Staubabscheidung. Andernfalls steigt die dynamische Viskosität 
der Rauchgase mit dem höheren Einsatztemperaturbereich des Elektrofilters, was sich unter 
anderem in der kleineren Wanderungsgeschwindigkeit wiederspiegelt. 
Die Anwendung eines kalten Elektrofilters für die Rauchgasentstaubung im Oxyfuel-
Kraftwerk ist grundsätzlich ohne Einschränkung möglich. Daher wird dieser auch in der Vat-
tenfall-Pilotanlage verwendet [61, S. 239]. 
 
Entschwefelung 
Wann die Schwefeloxide aus dem Rauchgas entfernt werden müssen, hängt davon ab, ob 
der Säuretaupunkt bei der Rauchgasrückführung unterschritten wird. Je nach Wasserdampf-
und Schwefeltrioxidkonzentration tritt dies bei 130 bis 150°C auf, vgl. Kapitel 2.2.7, Abschnitt 
„Säuretaupunkt des Rauchgases“. Zu beachten ist, dass sich auch die Mahltrocknung mittels 
des Rauchgases (vgl. Kapitel 2.2.1, Abschnitt „Kohletrocknung mit Rauchgas“) im Rauchgas-
rezirkulationskreislauf befindet. 
Die SO2-Konzentration im Rauchgas eines mit dem Braunkohlestaub befeuerten Oxyfuel-
Kraftwerkes liegt mit 6000 bis 7000 mg/Nm³tr. (vgl. Tabelle 2.20) deutlich höher als beim kon-
ventionellen Kraftwerk nach dem Stand der Technik. Unter Berücksichtigung von angestreb-
ten CO2-Qualitäten für unterschiedliche Anwendungen von 1 bis 25 mg/Nm³tr. (vgl. Tabelle 
2.24) ist ein Entschwefelungsgrad von über 99 % anstelle von den in der 13. Bundes-
Immissionsschutzverordnung vorgeschriebenen 85 % gefordert [15, § 4, Abs. 1, Nr. 1, 
Buchstabe e), bb)]. 
Grundsätzlich können die Schwefeloxide mit allen in Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entschwefe-
lung“, Tabelle 2.9 angegeben Verfahren entfernt werden, soweit diese den oben genannten 
erforderlichen Entschwefelungsgrad erreichen. Die Verdichtung des Rauchgases bietet wei-
tere Optionen der Entschwefelung an. Alternativ kann das Rauchgas mit einer Verfahrens-
kombination entschwefelt werden. In allen Fällen ist die Besonderheit der Oxyfuel-
Entschwefelung, dass diese nicht der letzte Prozess der Rauchgasbehandlung ist. 
Bei Oxyfuel-Kraftwerken werden derzeit folgende Verfahren erprobt, vgl. auch Abbildung 
2.11: 
1) nasse Entschwefelung mit dem Kalkstein-Gips-Verfahren [64, S. 269-280] 
2) in die CO2-Anlage integrierte SOX- und NOX-Rauchgasreinigung [79, S. 18-21]. 
Aufgrund der Datenverfügbarkeit liegt der Schwerpunkt in dieser Arbeit auf der nassen Ent-
schwefelung mittels des Kalkstein-Gips-Verfahrens. Dieses Entschwefelungsverfahren benö-
tigt flüssige (Kalksteinsuspension) und gasförmige (Luft bzw. Oxidator) Betriebsmittel, wobei 
der Oxidator in den Prozess überstöchiometrisch eingetragen wird. Um Verunreinigung des 
CO2-reichen Stromes mit den Betriebsmitteln zu vermeiden, ist eine räumliche Trennung der 
einzelnen Entschwefelungsschritte erforderlich. Aus diesem Grund finden sich die Teilreakti-
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onen a) „Absorption von SO2 in der Waschsuspension“ und b) „Neutralisation der Suspensi-
on durch Kalkstein“ sowie c) „Oxidation der Sulfite zu Gips“ und d) „Kristallisation des Gip-
ses“ in getrennten Behältern statt, vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entschwefelung“ sowie Ab-
bildung 2.12. 
Stand der Technik Oxyfuel-Entschwefelung 
Abbildung 2.12:  Nasse Entschwefelung mit dem Kalkstein-Gips-Verfahren im Kraftwerk 
nach dem Stand der Technik und im Oxyfuel-Kraftwerk 
Um einen höheren SO2-Abscheidegrad zu erreichen, werden im Absorptionsbehälter mehre-
re Lochbleche (Trays) eingebaut. Diese bewirken die Einstellung einer Sprudelschicht und 
somit einen intensiveren Kontakt zwischen der Absorbersuspension und dem Abgas. Das 
Rauchgas und die Waschsuspension werden wie bei derzeitigen Kraftwerken durch den 
Tropfenabscheider mechanisch voneinander getrennt. Um die Verunreinigungen des reinen 
CO2-reichen Rauchgases durch mitgerissene Wassertropfen zu minimieren, ist ein aufwen-
digeres Tropfenabscheidesystem als bei der Entschwefelung nach dem Stand der Technik 
erforderlich, vgl. Abbildung 2.12. 
Der überstöchiometrische Zufuhr der Oxidationsluft für die Teilreaktionen c) und d) führt zur 
Entstehung des wasserdampfgesättigten Abgases aus der Rauchgasentschwefelungsanlage 
(vgl. Abbildung 2.12), das nach [77, S. 67] im trockenen Zustand ca. 20 Vol.-% CO2 enthält. 
Dadurch geht ca. 1 % des CO2 verloren [77, S. 67]. 
Tabelle 2.27 vergleicht die Merkmale und Parameter des Kalkstein-Gips-Entschwefelungs-
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Tabelle 2.27:  Vergleich der Kalkstein-Gips-Entschwefelungsverfahren im Kraftwerk nach 
dem Stand der Technik mit dem Oxyfuel-Kraftwerk  
Parameter Kraftwerk nach Stand der Technik Oxyfuel-Kraftwerk 
Einordnung im 
Kraftwerk 
nach Entstaubung, letztes Modul der 
Rauchgasreinigung 
nach Entstaubung, je nach 
Konfiguration vor / hinter der 
Rauchgasrückführung 
Entschwefe-
lungsgrad [%] > 85 ca. 99 
Aufbau der 
Waschkolonne Sprühabsorber 
Sprühabsorber mit Einbauten 
(Trays) 
Oxidation intern (im Sumpf der Absorberkolonne) extern (im Oxidationsbehälter) 
 
Rauchgaskondensation 
Der H2O-Gehalt des Roh-Rauchgases eines Oxyfuel-Kraftwerkes beträgt je nach oben ge-
nannten Einflussfaktoren bis zu 30 Vol.-% (vgl. Tabelle 2.20), so dass der Taupunkt des 
Rauchgases ohne Berücksichtigung des Einflusses der Schwefeloxide bei 67 bis 69°C liegt. 
Je nach der Art der Rauchgasreinigung und -konditionierung kann der H2O-Gehalt des 
Rauchgases bis auf 40 Vol.-% ansteigen. 
Der kondensierende Wasserdampf führt zur Bildung von Zweiphasengemischen und in An-
wesenheit von anderen sauren Komponenten zur Korrosion während der CO2-Verdichtung, 
in der Pipeline und an den Anlagen der CO2-Speicherung [85, S. 2264].  
Der Wasserdampf aus dem Rauchgas des Oxyfuel-Prozesses wird durch die in Abbildung 
2.13 dargestellten Verfahren entfernt. 
 
Abbildung 2.13:  Optionen der Wasserdampfentfernung im Oxyfuel-Kraftwerk 
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Tabelle 2.28:  Vor- und Nachteile der Optionen der Wasserdampfentfernung aus dem 
























- für hohe H2O-
Konzentration und großen 
H2O-Massenstrom geeig-
net 
- niedriger Kühlaufwand 
- niedriger Druckverlust 
- geringer CO2-Verlust 
- gesättigtes Rauchgas bei 
Kondensationstemperatur 
p>pat 
- für hohe H2O-
Konzentration und großen 
H2O-Massenstrom geeig-
net 





- höherer Kühlaufwand 
durch zusätzliche Gas-
kühlung 





, 50 80sat bis Cp     
[34, S. 700-705] 
- sehr niedrige H2O-Kon-
zentration erreichbar 
- sehr hoher Regenera-
tionsaufwand 
- hoher Druckverlust 
 
Aufgrund der Vor- und Nachteile der in Tabelle 2.28 genannten Verfahren ist folgende Rei-
henfolge der Verfahren der Wasserdampfentfernung aus dem Rauchgas sinnvoll: 
1) Auskondensieren beim atmosphärischen Druck 
2) Auskondensieren beim Überdruck 
3) Wasserdampfentfernung mittels reversibler Adsorption. 
 
Auskondensieren durch Änderung von thermodynamischen Größen 
Das Roh-Rauchgas nach der Oxyfuelfeuerung liegt bei nahezu atmosphärischem Druck vor 
und wird nach der Rauchgasreinigung auf den CO2-Transportdruck verdichtet. Der Wasser-
dampfanteil im Rauchgas wird durch das Unterschreiten des Rauchgastaupunktes verringert, 
indem die thermodynamischen Zustandsgrößen des Rauchgases (Druck und Temperatur) 
verändert werden. Um die Verstopfungen in der Anlage zu vermeiden, muss die Temperatur 
des zu eliminierenden Wasserdampfes oberhalb seines Sublimationspunktes liegen. 
Da sich die Temperatur des Rauchgases beim Kondensationsverfahren verringert, ist eine 
vorangegangene Entschwefelung erforderlich, um die Gefahr der Schwefelsäurekorrosion an 
der Anlage zu minimieren. Daher wird die Wasserdampfentfernung im Kondensationsverfah-
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ren nach der Entschwefelung positioniert. Das Rauchgas wird sowohl mit Mischkondensato-
ren (direkte Wärmeübertragung) als auch mit Oberflächenkondensatoren (indirekte Wärme-
übertragung) gekühlt. Die Vor- und Nachteile der beiden Kondensatorentypen sind in Tabelle 
2.29 zusammengefasst. 
Tabelle 2.29:  Vor- und Nachteile der Kondensatoren des Oxyfuel-Rauchgases 
Kondensatorart Vorteil Nachteil 
Misch-
kondensator 
- Feinreinigung des Rauchgases mög-
lich16, evtl. durch Zugabe von Be-
triebsmitteln  
- sehr geringe Druckverluste [84, S. 27] 
- gute Wärmeübertragungsleistung 
aufgrund hoher Wärmedurchgangzahl 
[18, S. K 23] 
 geringe Temperaturunterschiede 
bei sinnvollen Apparatedimensio-
nen [87, S. 857] 
 kleine Dimensionierung17 [18, S. K 
23] und sehr geringe Investitions-
kosten in der einfachsten Ausfüh-
rung [87, S. 857] 
- Vermischung des Kühlme-
diums und des zu kühlen-
den Rauchgasstromes 
 Kontamination des 
Kühlmediums nach dem 
Kühlprozess 
- zusätzliche Maßnahmen 
zur Trennung des Rauch-





- keine Vermischung des Kühlmedi-
ums und des zu kühlenden Rauch-
gases 
- große Wärmeübertrager-
fläche für geringe Tempe-
raturdifferenz erforderlich 
 
Die Vorteile des Mischkondensators sind ausschlaggebend für seinen Einsatz in der Vatten-
fall-Pilotanlage. Die zweistufige Rauchgaskondensationsanlage kühlt das Rauchgas mittels 
Kühlwassers des Kühlwasserkreislaufes auf 29 [88, S. 17] bzw. 30°C [62, S. 222] ab. Dies 
bedeutet eine Grädigkeit von 2 K zum warmen Kühlwasser mit einem realisierten Druckver-
lust von unter 15 mbar [88, S. 17-18]. Jede Stufe der Rauchgaskondensationsanlage besteht 
aus je einem Sprühkondensator (Gleichstromquench) und Rotationsabscheider. Die erste 
Stufe dient vor allem der Rauchgaskühlung, in der zweiten Stufe wird eine 33 %-ige Natron-
lauge-Lösung für die SO2-, SO3-, HCl- und HF-Abscheidung zudosiert [88, S. 17], [89], [62, 
S. 232-234]. Je nach pH-Wert des Waschwassers und der SO2-Konzentration am Eintritt in 
den Rauchgaskondensator werden zwischen 92 und 98 % des im Rauchgas noch enthalte-
nen Schwefeldioxids entfernt [62, S. 232-234]. Der Einsatz eines Sprühkondensators und 
eines Rotationsabscheiders verringert die Partikelkonzentration auf 10 % der Eingangskon-
zentration oder auf 1 mg/Nm³tr. [63, S. 15]. Das in jeder Stufe in einem Becken erfasste anfal-
lende Abwasser ist je nach Schadstoffgehalt des Rauchgases vor dem Rauchgaskondensa-
tor mit Salzen und Partikel belastet. Die Art der Wasseraufbereitung hängt vom Grad der 
Belastung ab. Ein Teil des anfallenden Abwassers wird mittels Umwälzpumpen dem Sprüh-
wäscher oder dem Rotationsabscheider zugeführt [88, S. 17], [89], [90]. 
                                                
16 Wenn Kontamination des Kühlmediums in Kauf genommen wird. 
17 Nach [18, S. K 23] ist ein Mischkondensator nur ein Drittel so groß wie ein Oberflächenkondensator. 
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Gemäß der persönlichen Mitteilung der Trema Verfahrenstechnik GmbH ist der Mischkon-
densator in der Ausführung Strahlwäscher / Rotationsabscheider für Großanlagen nicht rea-
lisierbar [91]. Eine Sprühturmkolonne mit Einbauten, ähnlich wie bei der Rauchgasentschwe-
felung, und gegebenenfalls mit zwei separaten Kreisläufen ist eher geeignet [91]. 
Die Mischkondensatoren kommen sowohl zum Auskondensieren beim atmosphärischen 
Druck als auch beim Überdruck zur Anwendung. Der Wasserdampfgehalt des CO2-reichen 
Rauchgases nach der Rauchgaskondensation entspricht dem jeweiligen Sättigungsdruck. 
Bei der Kühlung beim Überdruck, beispielsweise während des Verdichtungsprozesses, 
nimmt der Wasserdampfgehalt des CO2-reichen Rauchgases mit dem steigenden Druck ab. 
Der so erreichbare Wasserdampfgehalt richtet sich nach dem Verdichtungsdruck des CO2-
reichen Rauchgases. 
 
Wasserdampfentfernung mittels reversibler Adsorption 
Bei der reversiblen Adsorption werden Moleküle aus der zu reinigenden Phase an einen 
Feststoff durch die Oberflächenkräfte und Kapillarwirkung gebunden. Mit der Temperaturän-
derung resorbieren die Moleküle, so dass der Adsorber regeneriert wird. Einen Überblick 
über die Adsorbens zur Lufttrocknung gibt Tabelle 2.30. 
Tabelle 2.30: Adsorbens zur Lufttrocknung (Daten aus [34, S. 700-704]) 
Stoff 








°C 10-6 kg/kg °C kWhth/kgH2O 
Kieselgel -50 bis -60 7 – 24 120 – 150 2,2 
Aktive Tonerde -65 bis -70 1,6 – 3,4 180 – 220 3 
Molekularsiebe < -80 < 0,34 200 – 300 3,3 
 
In der Vattenfall-Pilot- bzw. Demonstrationsanlage kommen Kieselgel (Silikagel, SiO2) [82, S. 
206] bzw. Molekularsiebe (Z)X(Al2O3)XSiO2)Y [84, S. 32], [62, S. 234] zur Anwendung. Der 
Adsorber wird mittels des zuvor mit dem Dampf [84, S. 33] vorgewärmten Ventgases aus der 
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Fremdgasabtrennung  
Unter Fremdgasen sind gasförmige Bestandteile des Rauchgases zusammengefasst, die 
keine Produkte der Verbrennung sind, beispielsweise Stickstoff, Sauerstoff und Argon. Der 
Fremdgaseintrag in das CO2-reiche Rauchgas ist vor allem auf den Sauerstoffüberschuss 
bzw. auf die von 100 % abweichende Sauerstoffreinheit sowie auf die Falschluft zurückzu-
führen, vgl. Kapitel 2.2.7, Abschnitt „Minimierung der Verunreinigungen im CO2-reichen 
Strom“. 
Die Fremdgase im CO2-reichen Rauchgas erhöhen den Elektrizitätsbedarf der Kompression, 
vgl. Kapitel 2.2.6. Aus der Sicht des CO2-Tansportes ist die Konzentration von Stickstoff und 
Argon bis zu insgesamt 4,2 Vol.-% tolerierbar (vgl. Tabelle 2.24), mit der Folge, dass die 
CO2-Produktreinheit ca. 95 Vol.-% beträgt. Der Sauerstoff ist korrosionsfördernd, so dass 
dessen Konzentration je nach CO2-Verwendungsziel auf 10 bis 8000 ppm verringert werden 
muss, vgl. Tabelle 2.24. 
Die in der Literatur diskutierten bzw. in der Praxis ausgeführten Verfahren der Fremdgasab-
trennung bei Oxyfuel-Prozessen sind in Abbildung 2.14 und deren Vor- und Nachteile in Ta-
belle 2.31 zusammengefasst. Aufgrund der thermodynamischen Zustandsgrößen für Koh-
lendioxid (vgl. Tabelle 2.33) sind diese Verfahren vorwiegend im Zusammenhang mit der 
CO2-Verdichtung anwendbar. 
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Tabelle 2.31:  Vor- und Nachteile der Verfahren der Fremdgasabtrennung aus dem Oxyfuel-
Rauchgas 














Rauchgases bei der Druck- 
und Temperaturänderung 
so, dass die flüssige Phase 
einen CO2-Gehalt von über 
95 Vol.-% aufweist 
- in der einfachsten 
Ausführung einfa-
che Prozessführung 
- tendenziell um 2 bis 
13 % geringerer 
Elektrizitätsbedarf 
als bei der Rektifika-
tion [92, S. 601] 




[93, S. 42] 




[93, S. 42] 
- für O2-Gehalt unter 
0,6 Vol.-% auch 
mehrstufig ungeeig-










des Rauchgases und frakti-
onierte Zerlegung in flüssi-
ge CO2-reiche und dampf-
förmige CO2-ärmere Phase 
durch Teilverdampfung 
- CO2-Reinheit von 
99,7 Vol.-% und O2-
Konzentration bis zu 
10 ppmv erreichbar 
[92, S. 599] 
 
- hoher Energiebedarf 












n Zielkomponente: O2 
Selektive chemische Reak-
tion am Katalysator durch 
Zugabe von Wasserstoff 
- selektive Entfernung 
möglich 
- hohe Betriebskosten 






Zielkomponente: CO2, O2 
Partialdruckunterschied auf 
beiden Seiten der Poly-
mermembran 
- in Kombination mit 
partieller Kondensa-
tion erhöht sich 
CO2-Abtrenngrad 
bis zu 97 Vol.-%; 
O2-Bedarf verringert 
sich durch O2-
Rückführung um bis 

















n Zielkomponente: O2, N2, 
Ar 
Adsorption am Feststoff, 
Regeneration durch Druck-
änderung 
- in Kombination mit 
partieller Kondensa-
tion erhöht sich 
CO2-Abtrenngrad 
bis auf 99 Vol.-% 
[92, S. 600] 
- getrennte Erfassung 
von Fremdgasen 
(vor allem O2) und 
deren Verwertung 
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Derzeit setzt sich die kryogene Fremdgasabtrennung durch. Die Kennzahlen der kryogenen 
Fremdgasabtrennung aus dem Oxyfuel-Rauchgas sind in Tabelle 2.32 dargestellt. 
Tabelle 2.32:  Kennzahlen der kryogenen Fremdgasabtrennung aus dem Oxyfuel-Rauchgas 
Art der Fremdgas-
abtrennung 
CO2-Abtrenngrad CO2-Reinheit Aufwand 
Quelle 
% Vol.-% kWhel/t CO2 
partielle Kondensation 
> 93 




128 – 163 
[62, S. 238] 
[92, S. 604] 
Rektifikation ca. 92 > 99,7 330 [62, S. 238] 
 
In der Vattenfall-Pilotanlage wird 99,7 %-iges CO2 für technische Anwendungen durch die 
Rektifikation bereitgestellt (vgl. Tabelle 2.24). Bei der Zusammensetzung des Produktgases 
für Enhanced Oil Recovery oder CO2-Speicherung mit der CO2-Konzentration von bis 
96 Vol.-% ist die partielle Kondensation gegenüber der Rektifikation energetisch vorteilhafter 
und wird aus diesem Grund bei der Planung der Demonstrationsanlage bevorzugt [84, S. 
29]. 
Die Zusammensetzung des flüssigen Produktes wird durch das Phasengleichgewicht bei 
dem gewählten Druck und der Temperatur bestimmt. Die angestrebte CO2-Reinheit von bei-
spielsweise mindestens 96 % sowie der angestrebte CO2-Abtrenngrad von beispielsweise 
mindestens 90 % sind gegenläufig und grenzen den Druck- und Temperaturbetriebsfenster 
der partiellen Kondensation ein. Die thermodynamischen Zustandsgrößen für Kohlendioxid 
(vgl. Tabelle 2.33) setzen absolute Grenzen für das Verfahren. Daraus resultiert, dass für 
einige der ausgewählten CO2-Eingangskonzentrationen und -Fremdgasgehalte die ge-
wünschten Reinheits- und Abtrenngradanforderungen gar nicht erreicht werden können. 
Die energetische Optimierung der partiellen Kondensation besteht aus der 
- Optimierung der Kälteprozesses (interne oder externe Kältebereitstellung) 
- mehrstufigen Phasentrennung 
- Exergienutzung der komprimierten Gasphase 





                                                
18 CO2-Gehalt im Rohgas vor der CO2-Anlage: 68-85 Vol.-% [92, S. 604]. 
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2.2.6 CO2-Verdichtung 
Die Aufgabe der CO2-Verdichtung ist die Bereitstellung des CO2-Produktes für den CO2-
Transport. Nach dem derzeitigen Wissensstand wird die kryogene Fremdgasabtrennung be-
vorzugt, siehe oben. Die kryogene Fremdgasabtrennung wird deshalb in die Bewertung der 
Optionen der CO2-Verdichtung einbezogen. 
Die wichtigsten thermodynamische Zustandsgrößen von Kohlendioxid sind in Tabelle 2.33 
zusammengefasst (Daten aus [34, S. 239]). In der Kältetechnik hat sich das logarithmische 
p,h-Diagramm aufgrund der praktikablen Darstellung der isobaren Zustandsänderungen ein-
gebürgert [8, S. 189]. 
Tabelle 2.33:  Thermodynamische Zustandsgrößen von Kohlendioxid (nach [34, S. 239]) 
Bezeichnung 
Temperatur  Druck  
°C bar 
Tripelpunkt -56,6 5,13 
Kritischer Punkt 31,1 73,78 
 
Die Anforderungen an die CO2-Verdichtung resultieren aus 
- dem Zustand und der Zusammensetzung des Ausgangsgases (des zu verdichtenden 
CO2-reichen Rauchgases) 
- der Zusammensetzung des Produktgases sowie 
- dem vorgesehenen CO2-Transport und damit aus den zu erreichenden thermodyna-
mischen Zustandsgrößen. 
Nach der Kondensation und vor der Verdichtung liegt CO2 beim annähernd atmosphärischen 
Druck vor. Je nach Art des Transportmittels wird CO2 flüssig oder überkritisch transportiert. 
Beispielsweise wird CO2 aus der Vattenfall-Pilotanlage flüssig bei 15 bis 20 bar und -25 bis   
-30°C in Lkws abtransportiert [63, S. 20], während für die Vattenfall-Demonstrationsanlage 
der CO2-Transport im überkritischen Zustand bei 125 bis 140 bar und ca. 50°C untersucht 
wird [62, S. 238]. 
Aufgrund der anfallenden CO2-Menge von ca. 380 t/h in einem Steinkohlekraftwerk mit der 
Feuerungswärmeleistung von 1210 MWth bei 90 %-iger CO2-Rückhaltung ist der CO2-
Transport mit Lkws nicht praktikabel, so dass für die Kraftwerksbinnenstandorte vorzugswei-
se der CO2-Transport mittels Pipeline in Frage kommt. Die weitere Betrachtung wird deshalb 
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Um die Bildung von zwei Phasen in der Pipeline während des CO2-Transportes zu vermei-
den, ist die CO2-Verdichtung auf den überkritischen Druck, d.h. mindestens auf über 74 bar 
erforderlich. Unter Berücksichtigung der Druckverluste beim Transport ist vom höheren CO2-
Verdichtungsdruck auszugehen. Für die CO2-Verdichtung auf beispielsweise 200 bar bei 
30°C sind folgende Optionen denkbar: 
1) Komprimieren ggf. mit Zwischenkühlung, Verflüssigen und Pumpen auf den Enddruck 
2) Komprimieren mit Zwischenkühlung auf den Enddruck. 
Die Vor- und Nachteile der beiden Optionen sind in Tabelle 2.34 zusammengefasst. 
Tabelle 2.34:  Vor- und Nachteile der Optionen der CO2-Verdichtung 
Option Vorteil Nachteil 
Kompressor 
und Pumpe 





- hoher Elektrizitätsbedarf für Verflüssi-
gung 
- 2 unterschiedliche Maschinen (Kom-
pressor und Pumpe) erforderlich 
Kompressor - Druckerhöhung im gesamten 
Druckbereich ohne Phasen-
übergang 
- höherer Elektrizitätsbedarf für Verdich-
tung 
- kryogene CO2-Nachreinigung mit zusätz-
lichem Apparateaufwand integrierbar 
- mehrstufiger Kompressor mit Zwischen-
kühlung erforderlich 
 
Aufgrund der Position des CO2-Nassdampfgebietes ist die Temperatur des in Deutschland in 
Kraftwerksbinnenstandorten verfügbaren Kühlwassers zwischen 15 bis 25°C für eine sinnvol-
le Verflüssigung in der Kompressor-Pumpe-Option nicht ausreichend. Die Verflüssigungskäl-
te muss deshalb durch eine externe Kältemaschine erzeugt. Auch unter Berücksichtigung 
der Vorteile der unmittelbaren Integration der kryogenen CO2-Nachreinigung in den Verdich-
tungsprozess ist der gesamte Elektrizitätsbedarf der Kompressor-Pumpe-Option höher als 
der der Kompressor-Option [84, S. 34]. Bei der Meereskühlung mit Kühlwasser bei ca. 10°C 
kann die Kompressor-Pumpe-Option gegenüber der Kompressor-Option vorteilhaft sein, da 
die Pumpe einen geringeren Elektrizitätsbedarf für die Druckerhöhung als Kompressor auf-
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2.2.7 Betriebsaspekte des Oxyfuel-Kraftwerkes  
Unter den Betriebsaspekten des Oxyfuel-Kraftwerkes sind folgende Anforderungen und 
Randbedingungen zusammengefasst: 
- Minimierung der Verunreinigungen im CO2-reichen Strom 
- Minimierung der CO2-Verluste 
- Säuretaupunkt des Rauchgases. 
 
Minimierung der Verunreinigungen im CO2-reichen Strom 
Die Verunreinigungen des CO2-reichen Rauchgases sind dem Ziel des Oxyfuel-Konzeptes, 
nämlich die Erzeugung des idealerweise aus dem CO2 bestehenden Rauchgasstromes, 
kontraproduktiv und müssen je nach Reinheitsanforderungen des CO2-Produktstromes ener-
gie- und kostenaufwändig entfernt werden, vgl. Kapitel 2.2.5 und 2.2.6. Die Quellen der Ver-
unreinigungen des CO2-reichen Rauchgases sind in Tabelle 2.35 prozessweise zusammen-
gefasst und führen zur in Kapitel 2.2.1, Tabelle 2.20 dargestellten Roh-Rauchgaszusammen-
setzung.  











qualität --- --- 
Brennstoff Brennstoff-komponenten --- --- --- 
Falschluft, unkontrolliert Lufteinbruch Lufteinbruch Lufteinbruch Lufteinbruch 
Hilfs- und Betriebsmittel --- --- je nach Rei-nigungsoption --- 
 
Während die auf den Brennstoff zurückzuführenden Verunreinigungen bis auf den Wasser-
dampf weitgehend nicht beeinflusst werden können, werden die Verunreinigungen aus dem 
Oxidans, der Falschluft sowie den Hilfs- und Betriebsmitteln durch die technologischen Maß-
nahmen minimiert. 
Die Verunreinigungen aus dem Oxidans sind vor allem Sauerstoff und je nach Sauerstoffbe-
reitstellungsverfahren Argon, insbesondere aus der kryogenen Luftzerlegungsanlage, oder 
Stickstoff. Sie werden reduziert, indem der Oxidansüberschuss bis auf 10 % verringert und 
die Oxidansqualität bis auf idealerweise 100 % erhöht wird, vgl. Kapitel 2.1.1 und 2.1.2. 
Dadurch kann eine Sauerstoffkonzentration von 1,5 Vol.-% im feuchten Rauchgas erreicht 
werden, vgl. Kapitel 2.2.1, Tabelle 2.20. Demgegenüber stehen höherer Elektrizitätsaufwand 
und grundsätzlich höhere Kosten der Oxidansbereitstellung, vgl. Kapitel 2.2.2, Tabelle 2.22.  
Die Falschluft, insbesondere Stickstoff, ist nach dem Wasserdampf zweitgrößte Verunreini-
gungsquelle des CO2-reichen Rauchgases, vgl. Kapitel 2.2.1, Tabelle 2.20. Die Falschluft ist 
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aus dem CO2-Produktstrom aufgrund der nicht kondensierbaren Bestandteile wesentlich 
energieintensiver zu entfernen, führt bei der Verdichtung zum höheren Elektrizitätsbedarf des 
Verdichters und ist durch die Gleichgewichtseinstellung mit Verlusten an CO2 verbunden, vgl. 
Kapitel 2.2.5, Abschnitte „Rauchgaskondensation“ und „Fremdgasabtrennung“. Beispielswei-
se verringert der Falschluftanteil von 1 % die CO2-Konzentration im trockenen Rauchgas der 
braunkohlebefeuerten Vattenfall-Pilotanlage um ca. 4 Vol.-% [77, S. 66], [96, S. 189] und 
verursacht einen Mehraufwand in der CO2-Verdichtung in Höhe von 0,2 %-Punkten beim 
konstanten CO2-Abtrenngrad (steinkohlebefeuertes Kraftwerk) [97]. Die Ursache für die 
Falschlufteindringung in die Feuerung, Oxidansbereitstellung, Rauchgasreinigung und -kon-
densation ist die Unterdruckfahrweise des Kraftwerkes. 
Bei den konventionellen Neubaukraftwerken liegt die Falschluftmenge der Unterdruckfeue-
rung und -mahltrocknung bei 3 bis 4 % [98, S. 91], [99, S. 89], in [14, S. 619] wird der 
Falschluftanteil der Feuerung mit 2 bis 9,4 % der Verbrennungsluftmenge beziffert, wobei der 
höhere Wert bei unzureichend gewarteten Mühlensystemen auftritt. Bei den im Betrieb be-
findlichen Kraftwerken steigt der Falschluftanteil auf 10 % [99, S. 90] bzw. 8 bis 16 % [100, 
S. 38] und verursacht durch die Absenkung der Rauchgastemperatur einen Verlust des 
Dampferzeugerwirkungsgrades um 0,5 bis 0,7 % pro 10 K [14, S. 619] sowie den proportio-
nal höheren Leistungsbedarf des Rauchgasgebläses. Die Abdichtung bei konventionellen 
Kraftwerken ist jedoch unwirtschaftlich [99, S. 89]. 
Durch den Betrieb der deutlich besser abgedichteten Vattenfall-Oxyfuel-Pilotanlage mit leich-
tem Überdruck ist es gelungen, die anfängliche Falschluftmenge von 1,4 auf 0,7 % zu verrin-
gern [77, S. 66]. Lediglich vor den Gebläsen ist der Unterdruck bemerkbar [77, S. 65]. Des 
Weiteren werden die bei den konventionellen Kraftwerken kontrollierten Lufteinträge (Müh-
lensperr- und -kühlluft, Rußbläser etc.) beim Oxyfuel-Kraftwerk durch das CO2 ersetzt. 
Die Art und die Menge der Verunreinigungen aus der Zugabe von Hilfs- und Betriebsmitteln 
bei der Reinigung des CO2-reichen Rauchgases hängen vom Verfahren der Gasreinigung 
ab. Um die Verunreinigungen zu verringern bzw. zu unterbinden, empfiehlt sich die Be-
triebsmittel entweder mittels der Phasentrennung aus der CO2-reichen Gasphase zu entfer-
nen (beispielsweise wäschebasierte NOX-Entfernung oder Wasserdampfentfernung durch 
Kondensation) oder diese außerhalb des CO2-reichen Rauchgases zuzuführen (beispiels-
weise Oxidation der Sulfite zu Gips bei der Entschwefelung im externen Reaktionsbehälter), 
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Minimierung der CO2-Verluste 
Als CO2-Verlust wird beim Oxyfuel-Konzept das in die Atmosphäre abgegebene CO2 be-
zeichnet. Da das Ziel der Anwendung des Oxyfuel-Konzeptes die Reduktion der CO2-
Emissionen in die Atmosphäre ist, sind die CO2-Verluste zu minimieren. Weil der Aufwand 
für die Bereitstellung des Oxidanses ohnehin im vollen Umfang anfällt, führt der hohe CO2-
Verlust zu höheren spezifischen Kosten der CO2-Abtrennung. 
Die Quellen für die CO2-Verluste sind: 
a) unvollständige Verbrennung durch den zu hohen Sauerstoffanteil im Oxidans und 
durch den zu niedrigen Sauerstoffanteil im Ausbrand, vgl. Kapitel 2.2.1, Tabelle 2.20 
b) Undichtheiten der Anlage bei der Überdruckfahrweise der Anlage 
c) Nichterfassung der prozessbedingt entstehenden CO2-Emissionen aus der nassen 
kalksteinbasierten Entschwefelung, wenn die CaSO3-haltige Absorbersuspension mit 
der Oxidationsluft in einem externen Reaktionsbehälter in Verbindung gebracht wird, 
vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Entschwefelung“ 
d) CO2-Auflösung während der Rauchgaskondensation beim atmosphärischen Druck 
und beim Überdruck während der CO2-Verdichtung, vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt 
„Rauchgaskondensation“ und Kapitel 2.2.6 
e) Fremdgasabtrennung durch die partielle Kondensation bzw. Rektifikation aufgrund 
des Phasengleichgewichtes bei dem gewählten Druck und der Temperatur, vgl. Kapi-
tel 2.2.5, Abschnitt „Fremdgasabtrennung“. 
Die Fremdgasabtrennung verursacht einen mit Abstand größeren CO2-Verlust als alle ande-
ren Verlustquellen zusammen und hangt von den Verunreinigungen und vor allem von der 
angestrebten CO2-Reinheit ab, vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Fremdgasabtrennung“. Der ge-
samte CO2-Verlust beträgt bei der Vattenfall-Oxyfuel-Pilotanlage ca. 8 % bei dem CO2-
Gehalt im Rauchgas von über 90 % und bei der CO2-Reinheit von 99,7 %. Mit der niedrige-
ren CO2-Reinheit von 95 % sinkt der CO2-Verlust auf unter 7 % trotz des mit ca. 80 % gerin-
geren CO2-Gehaltes im Rauchgas [62, S. 238]. Durch die Nichterfassung der prozessbeding-
ten CO2-Emissionen aus der Entschwefelung geht ca. 1 % des gesamten CO2 verloren [77, 
S. 67]. 
 
Säuretaupunkt des Rauchgases 
Der Säuretaupunkt des Rauchgases ist eine Temperatur, bei der ein kondensierbarer Be-
standteil des Rauchgases seinen Sättigungsdruck erreicht. Das Rauchgas eines Kraftwerkes 
enthält als kondensierbare Bestandteile den Wasserdampf und die gasförmige Schwefelsäu-
re.  
Die Menge des im Rauchgas enthaltenen Wasserdampfes ergibt sich aus dem Wasseranteil 
der zugeführten Kohle, aus dem Wasserstoffanteil in der Kohle und aus der Luftfeuchte. 
Beim Oxyfuel-Prozess wird zusätzlich ein Teil des wasserdampfhaltigen Rauchgases rezir-
kuliert und erhöht dadurch den Wasserdampfgehalt des Rauchgases. Ohne Schwefelsäure 
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liegt der Taupunkt des im Rauchgas enthaltenen Wasserdampfes zwischen 45 und 75°C [14, 
S. 595]. 
Die Schwefelsäure bildet sich im Rauchgas bei unter 200°C aus dem Wasserdampf und 
Schwefeltrioxid [101, S. 554]. Schwefeltrioxid entsteht aus dem im Brennstoff enthaltenen 
Schwefel, wobei je nach Prozessbedingungen (Verbrennungstemperatur, Partialdrücke des 
Schwefeldioxids und des Sauerstoffes, Flugaschebestandteile) 0 bis 6 % zu Schwefeltrioxid 
umgesetzt werden [14, S. 593], nach [17, S. 295] – 2 %. Eine genaue Vorausberechnung der 
entstehenden SO3-Menge ist nicht möglich [25, S. 17]. 
Bereits ein geringer Anteil der Schwefelsäure bewirkt eine deutliche Erhöhung des Rauch-
gastaupunktes auf 120 bis 150°C [14, S. 595], so dass in diesem Fall nicht mehr vom 
Rauchgastaupunkt sondern vom Säuretaupunkt gesprochen wird. Der Einfluss anderer sau-
rer Bestandteile wie SO2, HCl, CO2 auf die Höhe des Säuretaupunktes ist von untergeordne-
ter Bedeutung [101, S. 554]. Für Berechnungen des Säuretaupunktes wird die Gleichung aus 
[102, S. 18] verwendet. Die ursprünglichen Angaben in technischen Atmosphären wurden in 
bar geändert. 
   2 2 4255 27,6 lg 18,7 lgS H O H SOT p p      2.9 
mit 




p  Partialdrücke des Wasserdampfes und der Schwefelsäure 
 
Nach [102, S. 18] gilt Gleichung 2.9 im Bereich 
0,07 bar < 
2H O
p  < 1 bar und 
10-6 bar < 
2 4H SO
p  < 2 x 10-4 bar. 
Abbildung 2.15 zeigt mit der grünen Kurve den Wasserdampftaupunkt und mit der gelben, 
roten und blauen Kurve den Säuretaupunkt bei unterschiedlichen Schwefelsäurekonzentrati-
onen in Abhängigkeit vom Wasserdampfanteil im Rauchgas. Zur Orientierung sind die Berei-
che des Säuretaupunktes des Rauchgases nach dem Dampferzeuger für konventionelles 
steinkohlebefeuertes Kraftwerk und Oxyfuel-Kraftwerk für schwefelarme Brennstoffe und für 
typische Anteile der kondensierbaren Gase im Roh-Rauchgas vor der Entschwefelung ange-
geben.  
Da das Roh-Rauchgas des Oxyfuel-Kraftwerkes grundsätzlich eine höhere Wasserdampf- 
und Schwefeltrioxidkonzentration aufweist, liegt der Säuretaupunkt des Rauchgases des 
Oxyfuel-Kraftwerkes über dem des konventionellen Kraftwerkes. 
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Abbildung 2.15:  Säuretaupunkt in Abhängigkeit der H2O- und H2SO4-Partialdrücke, berech-
net nach Gleichung 2.9 im deren Geltungsbereich, Angaben zum Wasser-
dampftaupunkt aus IAPWS-97-Wasserdampftafel 
Die Höhe des Säuretaupunktes hat einen entscheidenden Einfluss auf die Auslegung des 
Rauchgasweges des Kraftwerkes, auf die Rauchgaswärmenutzung und auf den Wirkungs-
grad des Dampferzeugers. Beim Oxyfuel-Kraftwerk mit der Rauchgasrückführung muss je 
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2.3 Oxyfuel-Dampfkraftwerk mit membranbasierter Sauerstoffbe-
reitstellung 
2.3.1 Überblick über Gastrennmembranen zur Sauerstoffbereitstellung 
Als selektive Gastrennmembranen werden Strukturen bezeichnet, die zumindest für eine 
Komponente des Gasgemisches permeabel und für die anderen undurchlässig sind. Aus 
verfahrenstechnischer Sicht sind für die Wirtschaftlichkeit eines Membranprozesses zwei 
Eigenschaften der Membran sowie eine äußere Randbedingung von Bedeutung: 
- die Selektivität der Membran  
- die Leistungsfähigkeit der Membran 
- die Triebkraft für die Permeation bzw. für die Rückhaltung der Zielkomponente. 
Unter Selektivität wird die Fähigkeit der Gastrennmembran verstanden, die verschiedenen 
Komponenten eines Gasgemisches unterschiedlich permeieren zu lassen.  
Als Leistungsfähigkeit der Membran wird der Permeatfluss unter den definierten Betriebsbe-
dingungen bezeichnet, wobei es zwischen dem Gesamtfluss aller Komponenten und dem 
Partialfluss der Zielkomponente unterschieden wird.  
Der Transport der Gase durch Gastrennmembranen erfolgt aufgrund des Partialdruckunter-
schiedes auf der Feed- und der Permeatseite der Membran. Der Partialdruckunterschied 
kann mittels folgender Prozessmaßnahmen oder deren Kombination erreicht werden: 
- Druckerhöhung auf der Feedseite 
- Vakuumerzeugung auf der Permeatseite 
- Spülgaseinsatz 
- kaskadierte Verfahren mit der Rückführung des Gasstromes mit der angereicherten 
Zielkomponente. 
An die Sauerstoffbereitstellung mittels Membranen werden seitens des Oxyfuel-Prozesses 
die in Tabelle 2.36 definierten Anforderungen gestellt. 
Tabelle 2.36:  Anforderungen an den Membranprozess zur Sauerstoffbereitstellung seitens 
des Oxyfuel-Kraftwerkes 
Parameter Anforderung Begründung 
Selektivität hoch 
O2-Reinheit im Produkt > 95 %, vgl. Kapitel 2.2.5, 
Abschnitt „Fremdgasabtrennung“ und Kapitel 2.2.7, 
Abschnitt „Minimierung der CO2-Verluste“ 
Permeabilität hoch Verringerung der Membranfläche, Reduktion der Investitionskosten 
Aufwand zur Trieb-
krafterzeugung gering 
Reduktion der Betriebskosten, Wirkungsgradverlust 
durch O2-Bereitstellung < 6,3 %-Punkte, vgl. Kapitel 
2.2.2, Abschnitt „Bereitstellung des Sauerstoffes“ 
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Für die O2/N2-Trennung stehen sowohl organische (Polymermembranen) als auch porenfreie 
anorganische Membranen (Keramikmembranen) zur Verfügung, vgl. Abbildung 2.16. 
 
Abbildung 2.16:  Klassifizierung von Membranen nach Herkunft und Werkstoffen ([103, S. 
20], angepasst) 
Aufgrund ihrer Struktureigenschaften weisen Polymermembranen nach [104, S. 4] eine loka-
le O2/N2-Selektivität von 3 bis 10 auf. Mittels einer einstufigen Polymermembran wird deshalb 
nur eine begrenzte Anreicherung des Permeates mit dem Sauerstoff erreicht. Der mehrstufi-
ge Prozess mit der Rückführung, der als Abtriebs- oder Verstärkungskaskade genannt wird, 
führt zur höheren O2-Konzentration im Produkt und gleichzeitig zum steigenden spezifischen 
Energiebedarf der Sauerstoffgewinnung. Nach [103, S. 215] sind Verstärkungskaskaden mit 
mehr als 2 bis 3 Stufen gegenüber alternativen Verfahren nicht mehr konkurrenzfähig. 
Die bei der Raumtemperatur gasdichte Oxidkeramik weisen im Temperaturbereich von 600 
bis 1000°C eine hohe Leitfähigkeit für Sauerstoffionen durch das Kristallgitter auf [105]. Dies 
ermöglicht eine 100%-selektive Permeation von Sauerstoff und erlaubt die Anwendung eines 
einstufigen Prozesses. Somit ist die Bereitstellung der für den Sauerstofftransport erforderli-
chen Triebkraft gegenüber Alternativverfahren grundsätzlich konkurrenzfähig. Aufgrund der 
in Tabelle 2.37 dargestellten Eignungsbewertung wird der Fokus dieser Arbeit auf Keramik-
membranen (Perowskite) gelegt.  





Selektivität 3 – 10 unendlich 
Anordnung mehrstufig einstufig 
Aufwand zur Triebkrafterzeugung höher niedriger 
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2.3.2 Physikalisch-chemische Grundlagen der Sauerstoffabtrennung mittels 
Mischleiter  
Perowskite gehören zur Gruppe der Oxidkeramik und haben eine Grundstruktur ABO3. Auf 
dem A-Platz befinden sich zweiwertige Elemente Ca, Sr, Ba oder dreiwertige Elemente La, 
Nd, Sm, Gd, Bi; auf dem B-Platz – Cr, Mn, Fe, Co, Ni, Cu, Ce [103, S. 62]. Für die Anwen-
dung der Membran zur Sauerstoffabtrennung werden Materialien mit hoher elektronischer 
und ionischer Leitfähigkeit benötigt [106, S. 21], [107]. Durch verschiedene chemische Zu-
sammensetzungen werden die Ionen- und Elektronenleitfähigkeiten des Materials verändert 
[108, S. 3-26].  
Da Perowskite eine höhere elektronische als ionische Leitfähigkeit haben, ist die ionische 
Leitfähigkeit limitierend für den Sauerstofffluss [106, S. 21]. Die ionische Leitfähigkeit, was 
gleichbedeutend mit der Sauerstoffleitfähigkeit ist, wird vor allem durch die Anzahl der Sau-
erstoffleerstellen im Perowskit bestimmt [106, S. 20]. Durch die Dotierung des A-Platzes mit 
anders valenten Kationen, z. B. Sr2+ für La3+, verändert sich der Valenzzustand des A-
Platzes [109, S. 15]. Der niederwertige Valenzzustand des A-Platzes wird durch die Oxydati-
on des B-Platzes (Gleichung 2.10) oder durch die Bildung der Sauerstoffleerstellen V୭ଶ aus-
geglichen (Gleichung 2.11 und 2.12) [109, S. 15-16], [106, S. 21]. 
3 3 3 2 3 4
3 1 1 3x x x xLa B O xSrO La Sr B B O
     






x xO B B V O
      2.11 
3 2 3 4 3 2 3 4
1 1 3 1 1 2 2 3 22x x x x x x x z x z z
zLa Sr B B O La Sr B B O O                
2.12 
Die Bildung der Sauerstoffleerstellen bzw. die Freisetzung des Sauerstoffes findet verstärkt 
oberhalb einer für den jeweiligen Werkstoff spezifischen Temperatur statt und hängt zusätz-
lich vom Sauerstoffpartialdruck ab [109, S. 18]. Der für die technischen Anwendungen nutz-
bare Sauerstofffluss wird im Temperaturbereich von 600 bis 1000°C realisiert [103, S. 62]. 
Die treibende Kraft des Sauerstofftransportes ist die Sauerstoffpartialdruckdifferenz auf bei-
den Seiten der Membran. Der Sauerstofftransport durch die Membran besteht aus folgenden 
Schritten, vgl. Abbildung 2.17: 
- Sauerstofftransport an die Feedseite (Frischluftseite) der Membranfläche durch die 
laminare Grenzschicht 
- Adsorption des Sauerstoffes an der Feedseite der Membran in die Sauerstoffleerstel-
len der Membran bei gleichzeitiger Reduktion zu O2--Ionen  
- Festkörperdiffusion der O2--Ionen in Richtung des Gradienten des chemischen Poten-
tiales und Elektronen in die entgegengesetzte Richtung zwecks Ladungsausgleiches 
- Oxidation der O2--Ionen an der Permeatseite der Membran und Freisetzung der Sau-
erstoffmolekülen mit Bildung der Sauerstoffleerstellen in der Membran 
- Abtransport des Sauerstoffes von der Oberfläche der Membran durch die laminare 
Grenzschicht. 
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Abbildung 2.17:  Funktionsprinzip der sauerstoffleitenden Hochtemperaturmembran 
Da beim Sauerstofftransport sowohl die Sauerstoffionen als auch Elektronen transportiert 
werden, wird eine solche Membran als „Mixed Ionic Electronic Conductors“, Abkürzung 
MIEC bzw. als Mischleiter bezeichnet. Solange die Membran für den Sauerstofffluss limitie-
rend ist, wird die Permeationsrate des Sauerstoffs durch den ionisch-elektronischen Misch-


















j  Sauerstofffluss durch die Membran 
R, F  allgemeine Gaskonstante / Faraday Konstante 
T  Temperatur 





Op  lokale Sauerstoffpartialdrücke an der Membran 
Der Sauerstofffluss hängt vor allem von der Temperatur und vom Partialdruckverhältnis der 
permeirenden Komponente auf der Feed- und Permeatseite der Membran. 
 
2.3.3 Einbindung der Membrananlage ins Dampfkraftwerk und Realisierungs-
konzepte 
Die Integration des Membranmoduls in ein Oxyfuel-Kraftwerk besteht in der Bereitstellung 
der für den Sauerstofftransport erforderlichen Triebkraft und der Erwärmung der der Memb-
ran zugeführten Luft, aus der der Sauerstoff abgetrennt wird, auf die Betriebstemperatur der 
Membran. 
Die Triebkraft wird durch eine oder mehrere der folgenden Maßnahmen erzeugt: 
- Kompression der zu zerlegenden Luft ggf. mit anschließender Entspannung 
- Spülung auf der Permeatseite der Membran 
- Vakuum auf der Permeatseite der Membran. 
2 Stand der Wissenschaft und Technik 
76 
Die Luft wird durch eine oder mehrere der folgenden Maßnahmen erwärmt: 
- Kompression der zu zerlegenden Luft 
- Abwärme der sauerstoffarmen Abluft aus der Membran 
- elektrische Heizung 
- Rauchgasabwärme mit und ohne Kontakt zur Membran (direkte und indirekte Rauch-
gaswärmenutzung), ggf. durch die externe Feuerung, beispielsweise mit Erdgas. 
Die sinnvollen Kombinationen der oben genannten Maßnahme der Triebkrafterzeugung und 
der Wärmebereitstellung führen zu den in Abbildung 2.18 dargestellten membranbasierten 
Oxyfuel-Konzepten. Die fakultativen Maßnahmen sind mit gestrichelten Linien dargestellt. 
Die in Abbildung 2.18 verwendeten Eigennamen beinhalten den Entwickler bzw. die 
Merkmale des Verfahrens. 
 
Abbildung 2.18:  Kombinationen der Triebkrafterzeugung und der Wärmebereitstellung 
Die Einzelheiten der in Abbildung 2.18 genannten membranbasierten Oxyfuel-Konzepte sind 
in den in Tabelle 2.38 angegebenen Patentschriften enthalten.  
Tabelle 2.38:  Anmeldungsdaten der Patentschriften  





EP 1 717 420 [111] 
Siemens-Oxy-Clean 07.08.2007 EP 2 026 004 [112] 
Oxy-Vac-Jül 23.11.2007 Forschungszentrum 
Jülich GmbH 
DE 10 2007 056 841 [113] 
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Die Arten der Triebkrafterzeugung und der Wärmebereistellung führen in der jeweiligen 
Kombination zu den in Tabelle 2.39 zusammengefassten Merkmalen der membranbasierten 
Oxyfuel-Kraftwerke. Die Verfahrensfließbilder und die Vor- und Nachteile sind in Tabelle 2.40 
zusammengefasst. Die weiterführende Beschreibung der Konzepte ist in [115, S. 154-157] 
enthalten. 























Feedseite 10 – 20 bar 2 – 20 bar 1 bar 1 bar 
Permeat-
seite 1 bar 1 bar / < 1 bar < 0,2 bar 1 bar 
Anforderung an Memb-





Lufterwärmung Kompressor und Rauchgas Rekuperator und Rauchgas / Rekuperator und Elektrizität 
Referenz-Kraftwerk     
ohne CCS 
Dampfkraftwerk mit extern be-
feuerter Entspannungsturbine Dampfkraftwerk 
Temperatur des zurück-






groß klein klein sehr groß 
 
Die gespülten Konzepte wie Siemens-Oxycoal-AC und Oxy-Sweep-Jül weisen grundsätzlich 
eine höhere Triebkraft für die Sauerstoffpermeation auf als die entsprechenden nicht gespül-
ten Konzepte. Der entscheidende Nachteil der gespülten Konzepte ist die derzeitige Nicht-
verfügbarkeit eines Membranwerkstoffes, welcher bei der Spülung mit dem CO2- und SOX-
haltigen Rauchgas stabil ist. Aus heutiger Sicht können die gespülten Konzepte deshalb 
nicht realisiert werden. 
Die Art der Triebkrafterzeugung beeinflusst die Wahl des Referenz-Prozesses, vgl. Tabelle 
2.39, Zeile „Referenz-Kraftwerk ohne CCS”. Mit einem Dampfkraftwerk als Referenz können 
nur die Konzepte verglichen werden, die auf der Feedseite der Membran keinen erhöhten 
Überdruck aufweisen. Aufgrund der Kompression der Luft, anschließender Lufterwärmung 
und der Entspannung der Abluft ähneln sich die Konzepte Siemens-Oxycoal-AC und Sie-
mens-Oxy-Clean einem Dampfkraftwerk mit der extern befeuerten bzw. beheizten Entspan-
nungsturbine. Deshalb ist das drucklose spülgasfreie Oxy-Vac-Jül-Konzept das einzige 
Membrankonzept, das derzeit in einem Dampfkraftwerk realisiert werden kann. 
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Tabelle 2.40:  Vor- und Nachteile der membranbasierten Konzepte der Sauerstoffbereitstel-






















- höhere Triebkraft durch die Kompression und 
Rauchgasspülung 
 geringere Membranfläche erforderlich 
- der Entfall der Handhabung des hochreinen 
Sauerstoffes bei Temperaturen oberhalb von 
800°C, da der Sauerstoff mit dem Rauchgas 
vermischt wird 
- keine Rauchgasverunreinigungen an der 
Membran 
 Membran verfügbar 
- kalte Rauchgasrückführung 
 das Rückführgebläse und die 
Rauchgasreinigung aus dem kryo-






- derzeitige Nichtverfügbarkeit der im Rauchgas 
chemisch stabilen Membran 
- hoher Volumenstrom des zurückzuführenden 
Rauchgases aufgrund des begrenzten Potenti-
als des heißen Rauchgases zur Absenkung 
der kalorischen Verbrennungstemperatur 
- absolute Druckdifferenz von bis zu 19 bar und 
sich daraus ergebende mangelhafte Stabilität 
des Wärmeübertragers und der Membran. Ab-
hilfe: größere Wandstärken und Stützen 
- Heißgasreinigung bei ca. 850°C und Heißgas-
gebläse bei Temperaturen von ca. 600°C. Ab-
hilfe: Anwendung des Wärmeverschiebesys-
tems 
- zusätzliche Druckverluste im zurückgeführten 
Rauchgas in der Heißgasreinigung und der 
Membran 
- sehr hohe stoffliche und energetische Kopp-
lung der Prozesse  
- absolute Druckdifferenz von bis zu 19 bar 
und sich daraus ergebende mangelhafte 
Stabilität des Wärmeübertragers und der 
Membran. Abhilfe: größere Wandstärken 
und Stützen 
- Handhabung des heißen hochreinen Sau-
erstoffes 
- sehr große Wärmeentnahme im Kessel 
 Neuentwicklung des Kessels erfor-
derlich 
- hohe energetische Kopplung der Prozesse 
zur Abluftwärmenutzung zwecks Wirkungs-
graderhöhung erforderlich 
- geringere Triebkraft durch die alleinige 
Kompression des Feedstromes 
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Tabelle 2.40:  Vor- und Nachteile der membranbasierten Konzepte der Sauerstoffbereitstel-

















 Erstellt gemäß [113], angepasst 
   





wie beim Siemens-OTM-Clean, zusätzlich 
- Vermeidung der Kompression der Frischluft 
und der Entspannung der Abluft und damit 
verbundene Eliminierung eines Luftkompres-
sors, einer Abluftentspannungsturbine und ei-
nes druckfesten Wärmeübertragers im Tem-
peraturbereich von 400 bis 850°C und Peri-
pheriekomponenten 
- Gewährleistung der mechanischen Stabilität 
der Wärmetauscher und Membran durch die 
geringe absolute Druckdifferenz von bis zu 1 
bar 
- geringe Wärmeentnahme aus dem Feue-
rungsraum 
 die bewährte Kesselkonstruktion und 
der Dampfkraftprozess sind voll ver-
wendbar 
 bis auf o.g. geringe Wärmeentnahme 
vollständige Entkopplung des Sauer-
stoffbereitstellungs- und Elektrizitätser-
zeugungsprozesses 
wie beim Siemens-Oxycoal-AC und Oxy-Vac-
Jül, zusätzlich 
- Verzicht auf die Erzeugung vom Vakuum 








- Erzeugung vom Vakuum im Bereich 50 bis 150 
mbar mittels des Vakuumsaugers 
- großes Bauvolumen des Membranmoduls, 
Wärmeübertragers und der Peripherie auf-
grund des Vakuums auf der Sauerstoffseite. 
- hohe Anforderungen an die Dichtheit des Luft-
O2-Wärmeübertragers und der Leitungen auf 
der Sauerstoffseite der Sauerstoffbereitstel-
lungsanlage, da sich der Sauerstoff im Unter-
druck befindet. 
- geringere Triebkraft durch das alleinige Per-
meatvakuum 
 mittelgroße Membranfläche erforderlich 
- derzeitige Nichtverfügbarkeit der im 
Rauchgas chemisch stabilen Membran 
- hoher Volumenstrom des zurückzuführen-
den Rauchgases aufgrund begrenztes Po-
tential des heißen Rauchgases zur Absen-
kung der kalorischen Verbrennungstempe-
ratur 
- großes und voluminöses Wärmeverschie-
besystem 
- sehr geringere Triebkraft durch das alleini-
ge Spülgas 
 große Membranfläche erforderlich 
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2.4 Zusammenfassung 
Der Nettowirkungsgrad eines modernen Steinkohledampfkraftwerkes beträgt je nach Stand-
ortbedingungen bis zu 46,4 %-Punkte. Die Merkmale eines dem Stand der Technik entspre-
chenden Steinkohlekraftwerkes aus Kapitel 2.1 sind: 
- Feuerung: Staubfeuerung mit trockenem Ascheabzug, Mahltrocknung in einer Mühle 
mittels vorgewärmter Primärluft 
- Luftbereitstellung: Aufteilung in Primär- und Sekundärluft mit regenerativer Luftvor-
wärmung bis auf 350°C 
- Wasser-Dampf-Kreislauf: Einzugdampferzeuger, 3-teiliger Turbosatz, Speisewasser-
vorwärmung mit bis zu 9 Stufen 
- Kühlsystem: Naturzug-Nasskühlturm mit Rauchgaseinleitung 
- Rauchgasreinigung: selektive katalytische Entstickung mittels Ammoniaklösung, kalte 
elektrische Entstaubung, nasse Entschwefelung mittels Kalksteinsuspension 
- Abwärmenutzung: bis auf wenige Ausnahmen nicht vorhanden. 
Das Konzept eines Oxyfuel-Prozesses aus Kapitel 2.2 basiert auf der Entfernung des Luft-
stickstoffs aus der Verbrennungsluft vor der Feuerung mit dem Ziel, nach der Verbrennung 
ein Rauchgas zu erhalten, das nach der Rauchgasreinigung und der Kondensation des 
Wasserdampfes bis zu 90 Vol.-% aus CO2 besteht. Das Oxyfuel-Kraftwerk beinhaltet die 
oben genannten Prozesse, die an die Anforderungen und Randbedingungen des Oxyfuel-
Konzeptes angepasst werden, sowie die CO2-Verdichtung. Das Verfahren der kryogenen 
Luftzerlegung für die Bereitstellung des hochreinen Sauerstoffes zur Verbrennung ist Stand 
der Technik und verursacht einen spezifischen Elektrizitätsaufwand von 245 kWhel/tO2, was je 
nach spezifischem Sauerstoffbedarf der Verbrennung einen Nettowirkungsgradverlust zwi-
schen 7,2 und 8,3 %-Punkten bedeutet. Mit der niedrigeren Sauerstoffreinheit sinkt der Wir-
kungsgradverlust zwar um bis zu 1,0 %-Punkt, bleibt aber trotzdem hoch. 
Die zur Gruppe der Oxidkeramik gehörenden Perowskitmembranen weisen im Temperatur-
bereich von 600 bis 1000°C eine hohe Leitfähigkeit für Sauerstoffionen durch das Kristallgit-
ter auf. Dies bedeutet eine 100%-ige selektive Sauerstoffpermeation und erlaubt die Anwen-
dung eines einstufigen Prozesses. Die Einbindung einer solchen Membrananlage ins 
Oxyfuel-Kraftwerk besteht in der Bereitstellung der für den Sauerstofftransport erforderlichen 
Triebkraft und in der Erwärmung der der Membran zugeführten Luft, aus der Sauerstoff ab-
getrennt wird, auf die Betriebstemperatur der Membran. Die heute bekannten membranba-
sierten Oxyfuel-Konzepte unterscheiden sich in der Kombination der Triebkrafterzeugung 
und der Wärmebereitstellung. Das von der Forschungszentrum Jülich GmbH entwickelte und 
unter EP 2214806 patentierte Verfahren der Sauerstoffbereitstellung aus Kapitel 2.3 (im Wei-
teren als Oxy-Vac-Jül-Konzept benannt) zeichnet sich durch folgende Merkmale aus: 
- Triebkrafterzeugung mittels des Vakuumsaugers auf der Permeaseite der Membran 
- bis zu 93 % interne Wärmerückgewinnung 
- Endaufheizung der der Membran zugeführten Luft oberhalb der Brennkammer. 
Auf der Grundlage der heutigen Erkenntnisse ist das Oxy-Vac-Jül-Konzept das einzige 
Membrankonzept, das heute in einem Dampfkraftwerk realisiert werden kann. Aufgrund der 
weitgehenden Entkoppelung der Sauerstoffbereitstellung und Elektrizitätserzeugung werden 
die Erkenntnisse und Erfahrungen der Oxyfuel-Forschung uneingeschränkt verwendet. 
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3 Berechnungsgrundlage 
Die Berechnungsgrundlage beschreibt die Vorgehensweise der Gewinnung der Ergebnisse 
in dieser Arbeit und bildet eine Basis für die nachvollziehbare und systematische Prozess- 
und Kostenanalyse sowie für die Verfahrensbewertung. Die Berechnungsgrundlage gliedert 
sich in 
- Festlegung der methodischen Definitionen  
- Methode der thermodynamischen Modellierung mit der Beschreibung der Vorge-
hensweise und der Simulationssoftware 
- Auslegung und Größenabschätzung der relevanten Komponenten  
- Kostenmodellierung mit der Beschreibung des Verfahrens der Kostenabschätzung 
- Bewertung der Optimierungsoptionen. 
 
3.1 Methodische Definitionen 
Methodische Definitionen fassen einheitliche Festlegungen für die durchzuführenden Pro-
zess- und Kostenanalysen zusammen. Die in Tabelle 3.1 aufgeführten Definitionen orientie-
ren sich an die Norm VDI 3633, Blatt 1 „Simulation von Logistik-, Materialfluss- und Produkti-
onssystemen“ [117] und werden an Kraftwerkssimulationen angepasst. 
Tabelle 3.1:  Methodische Definitionen 
Begriff Bedeutung 
Kraftwerkssystem 
abgegrenzte Anordnung von Modulen, die miteinander in Beziehung 
stehen und mit der Umwelt über Schnittstellen Materie, Energie und 
Information austauschen können. 
Prozess bzw. 
Teilprozess 
Gesamtheit von Teilprozessen bzw. Modulen, die der Erhöhung der 
Auflösung des Systems dienen. 
Modul 
kleinste parametrisierbare Einheit eines Systems mit der Druck- und / 
oder Temperatur- und / oder Massenänderung und / oder Änderung 
der stofflichen Zusammensetzung des Hauptstromes unter definierten 
Betriebsbedingungen 
Ablaufstruktur Art und Zuordnung der Module und Teilprozesse in einem Kraftwerks-system 
Randbedingung Parameter einer Schnittstelle zwischen dem Kraftwerkssystem und der Umwelt. 
Parameter Größe zur Charakterisierung eines Moduls und beinhaltet einen Pa-rameterwert und eine Einheit, falls nicht dimensionslos  






3.2 Methode der thermodynamischen Modellierung 
Die Methode der thermodynamischen Modellierung beinhaltet 
- Vorgehensweise der Kraftwerksmodellierung mit einem Überblick über den Aufbau 
der Kraftwerkssysteme 
- Beschreibung der Simulationssoftware  
- Modellierungsmethode wichtigster Module. 
Die Beurteilung von Ergebnissen der thermodynamischen Modellierung setzt voraus, dass 
die Kraftwerkskonzepte und Optimierungen vergleichbar sind. Die Vergleichbarkeit zwischen 
den Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerken mit und ohne Optimierungen wird durch folgende 
Maßnahmen sichergestellt: 
- einheitliche Randbedingungen für Simulationen: 
o Brennstoffart und -zusammensetzung 
o Umgebungsbedingungen 
- gleiche Kraftwerkssystemgrenzen 
- Prozesse bzw. Teilprozesse mit gleicher Funktion 
- gleiche Ablaufstruktur (abgesehen von optimierungsbedingten Abweichungen) und 
gleicher Detaillierungsgrad 
- gleichartige Module mit gleichen Simulationsmodellen und Parameterwerten und  
- gleiche Stoffdaten. 
3.2.1 Vorgehensweise der Kraftwerksmodellierung 
Die Vorgehensweise der Kraftwerksmodellierung beschreibt den Ablauf der Gewinnung der 
Ergebnisse aus der thermodynamischen Simulation und beinhaltet: 
- Definition der Randbedingungen 
- Definition der Kraftwerkssysteme mittels des schrittweisen Überganges von allgemei-
nen, umfassenden Strukturen zu den immer spezielleren Details (Beispiel: Prozess-
Teilprozess-Modul) unter Berücksichtigung des gleichen Detaillierungsgrades und der 
gleichen Ablaufstruktur 
- teilweise vereinfachte Abbildung des zu modellierenden realen Vorganges in einem 
Modul in einer Simulationssoftware 
- Festlegung von Betriebsbedingungen und Parametern durch die Parameterwerte und 
dessen Einheiten in den einzelnen Modulen 
- Gewinnung eines definierten Ergebnisses. 
Die Systemgrenzen der Kraftwerkssysteme werden durch die Schnittstellen mit der Umwelt 
vorgegeben und sind mit denen des Kraftwerksstandortes identisch. Um die oben beschrie-
bene Struktur der Kraftwerkssysteme zu verdeutlichen, gibt Tabelle 3.2 einen Überblick über 
die innerhalb der Systemgrenzen liegenden Prozesse, Teilprozesse und simulierten Module 
des Referenz-Kraftwerkes und des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes. Die vollständige Definition 
und Beschreibung der genannten Kraftwerke enthalten Kapitel 4.2 und 5.1 entsprechend. Je 
nach Optimierung des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes in Kapitel 6 fallen einzelne Module 
entweder weg oder werden durch andere ersetzt. Unter Umständen werden einzelne Pro-
zesse der Kraftwerkssysteme durch neue Module erweitert. Die nicht vorhandenen Module 
werden durch die Striche in den entsprechenden Feldern symbolisiert. 
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Sekundärluft / -oxidans 
Sekundärluftgebläse Sekundäroxidansgebläse 
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Entstickung ----- Entstickung 
Trocknung ----- Trocknung 
Fremdgas-




Die Simulationssoftware ist ein Werkzeug für die Modellierung der vereinfachten Abbildung 
eines realen Vorganges. Bei der Durchführung der stationären Simulation der Kraftwerkspro-
zesse wurden die in Tabelle 3.3 dargestellten Softwaren verwendet. Die Erstellung der 
Fließbilder in den beiden Softwaren erfolgt mithilfe der graphischen Oberfläche. Im Eingabe-
datensatz für Komponenten und Stoff- und Energieströme werden die für die Prozesssimula-
tion erforderlichen Parameter definiert. Jedes Programm verfügt über Bibliotheken mit Stoff-
werten und thermodynamischen Modellen sowie über vorgefertigte Bauteile bzw. Komponen-
ten mit den dort hinterlegten Gleichungen. Die Programme erstellen und lösen die Glei-
chungssysteme numerisch mit der vorgegebenen Genauigkeit. 
Für die Anwendung der jeweiligen Software für die einzelne Teilaufgabe sind folgende Krite-
rien entscheidend: 
- Verfügbarkeit der Stoffdaten, der thermodynamischen Modelle und der Komponenten 
- Ergebnisse der vorangegangenen Validierung der jeweiligen Software für die einzel-
ne Teilaufgabe. 
Tabelle 3.3:  In dieser Arbeit verwendete Simulationssoftware  
Programm Version Hersteller Anwendungsbereich       in dieser Arbeit 
Thermodyna-
mische Modelle

















Abkürzungen in Tabelle 3.3: 
- SRK: Soave-Redlich-Kwong-Zustandsgleichung [118] 
- PR: Peng-Robinson-Zustandsgleichung [119] 
- IAPWS-IF97: International Association for the Properties of Water and Steam Indus-
trial Formulation 1997 for the Thermodynamic Properties of Water and Steam [120]. 
  
3.2 Methode der thermodynamischen Modellierung 
  85 
3.2.3 Modellierung einzelner Module 
Gemäß der Moduldefinition aus Tabelle 3.1 stellt ein Modul die kleinste parametrisierbare 
Einheit eines Kraftwerkssystems mit einem in der Simulationssoftware vereinfacht abgebilde-
ten realen Vorgang dar. Im Allgemeinen enthält das Modul ein Berechnungsmodell des rea-
len Vorganges und ist über stoffliche und energetische Haupt- und Nebenströme mit anderen 
Modulen des Kraftwerkssystems verbunden, vgl. Abbildung 3.1. Im Einzelfall entfällt ein oder 
der andere Strom. 
 
Abbildung 3.1:  Modul eines Kraftwerkssystems 
Die Modellierung eines einzelnen Moduls umfasst 
- die programmgestützte und teilweise vereinfachte Abbildung des zu modellierenden 
realen Vorganges bei den vorgegebenen Betriebs- und Randbedingungen (Erstellung 
des Berechnungsmodells), beispielsweise: 
o Kohlezerkleinerung 
o Wärmeübertragung mit der Abkühlung des Rauchgasstromes auf eine defi-
nierte Temperatur 
o Rauchgasreinigung mit dem Ziel der Einhaltung der festgelegten Schadstoff-
emissionen 
- die Festlegung der für die Berechnung des Moduls erforderlichen Parameterwerte  
- die Gewinnung von Zielergebnissen, beispielsweise 
o Massen-, Volumen-, Wärme- und Leistungsströme sowie 
o Zusammensetzung der Stoffströme. 







3.2.3.1 Mahltrocknung mit Staubfördersystem 
Die in Abbildung 3.2 schematisch dargestellte Modellierung der Mahltrocknung mit Staubför-
derung berücksichtigt folgende Parameter und Vorgänge: 
- spezifischer Leistungsbedarf für die Kohlezerkleinerung 
- Druckverluste in der Mahlanlage und in den Staubleitungen und  
- Trocknungs- und Transportvorgang mit dem Wärmeverlust. 
Die Modellierung des Trocknungs- und Transportvorganges dient unter anderem der Quanti-
fizierung des Primärluftbedarfes und der -temperatur. Dies gilt auch für das Oxidans des 
Oxyfuel-Kraftwerkes. Um die Lesbarkeit der Arbeit zur verbessern, wird in diesem Kapitel auf 
den Begriff „Oxidans“ verzichtet, obwohl alle unten stehenden Gleichungen sowohl für das 
Referenz- als auch für das Oxyfuel-Kraftwerk gelten. Es wird angenommen, dass der Leis-
tungsbedarf der Kohlezerkleinerung als Wärme im Modul verbleibt.  
 
Abbildung 3.2:  Modellierung der Mahltrocknung mit Staubförderung 
Der spezifische Trocknungsbedarf der Kohle setzt sich zusammen aus dem 
- Wärmebedarf für das Aufheizen und Verdampfen des Wassers sowie ggf. Überhitzen 
des ausgetriebenen Dampfes 
- Wärmebedarf für die Erwärmung der Kohle mit dem darin noch enthaltenen Restwas-
ser sowie 
- Wärmeverlust der Kohlemühle 
und wird mittels Gleichung 3.1 berechnet: 
    









Trocknung Verlust Mühle H O roh H O rest T T
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mit 
Trocknungq  spezifischer Trocknungsbedarf der Kohle 
,Verlust Mühlef  Wärmeverlust der Kohlemühle 
2 ,H O roh
x , 
2 ,H O rest




h  Enthalpie des Wasserdampfes im Sichterzustand und des Wassers 
der Kohle im rohen Zustand 
2,p H O
c , , ,p Kohle wfc  
mittlere spezifische Wärmekapazität des Wassers und der wasser-
freien Kohle 
SichterT , KohleT  Temperatur des Sichters und der rohen Kohle 
 
Der spezifische Trägermediumbedarf für den pneumatischen Transportvorgang bezieht sich 
auf den Sichterzustand und hängt neben der Staubsättigung zusätzlich vom Wassergehalt 






1 H O roh H O rest





     3.2 
mit 
Pr Luftf   
spezifischer Trägermediumbedarf für den pneumatischen Transport-
vorgang 
/PrKohle Luftf   Staubsättigung der Primärluft 
2 ,H O verdampft
f  spezifische Menge des verdampften Wassers 
 
Die Primärlufttemperatur hängt von den Eigenschaften des Trocknungsmediums, vom 



















Pr Luft vor MühleT   Primärlufttemperatur vor Mühle 








Die in Abbildung 3.3 schmatisch dargestellte Modellierung der Brennkammer berücksichtigt 
folgende Parameter und Vorgänge: 
- Kohlebedarf 
- Bildung der Verbrennungsprodukte unter definierten Bedingungen 
- Brennstoffumsatz 
- Ascheverteilung 
- Wärmeverlust durch die Strahlung und den Ascheaustrag 
- Druckverlust des Kohlestaub-Oxidansgemisches im Brenner. 
 
Abbildung 3.3:  Modellierung der Brennkammer 
Der Kohlebedarf wird aus der Feuerungswärmeleistung des Kraftwerkes und dem Heizwert 












,Kohle rohm  Kohlemassenstrom zur Verbrennung 
FWLQ  Feuerungswärmeleistung des Kraftwerkes 
, ,U Kohle rohH  Heizwert der Kohle 
 
Aufgrund der Abmessungen heutiger Brennkammer beträgt die Verweildauer der Rauchgase 
4 bis 6 Sekunden [14, S. 309], [17, S. 184]. Bei einer Brenndauer des gröbsten Kohlestaub-
partikels von 2 bis 3 Sekunden [14, S. 309] befinden sich gasförmige Verbrennungsprodukte 
am Brennkammeraustritt nahezu im chemischen Gleichgewicht, welches durch das Minimum 
der Freien Reaktionsenthalpie gekennzeichnet ist. Da die Enthalpie- und Entropieänderung 
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temperaturabhängig sind, wird die Zusammensetzung der Verbrennungsprodukte bei defi-
nierter Brennkammerendtemperatur simuliert. 
0 lnR R R RG H T S G RT K         3.5 
Die Verbrennungsprodukte werden nach folgenden Summen-Reaktionsgleichungen gebildet: 




H O H O 
  
3.7 
2 2S O SO    3.8 
22 2C O CO    3.9 
2 32 3 2S O SO    3.10 
2 2N O NO    3.11 
22 2N O NO   3.12 
Aufgrund der Kesselentaschung mittels eines Nassentaschers wird der Verlust durch die 





BK Asche BK Asche p Asche BK U
T
Q m c T T       3.13 
mit 
BK AscheQ   fühlbare Wärme der Brennkammerasche 
BK Aschem   Aschemassenstrom 
,p Aschec  mittlere spezifische Wärmekapazität der Asche 
BKT , UT  Brennkammerendtemperatur und Umgebungstemperatur 
 
Der Strahlungsverlust der Brennkammer und des Dampferzeugers wird aus der Dampfer-
zeugerleistung ermittelt [14, S. 621].  
0,7
Strahlung DEQ C Q    3.14 
mit 
StrahlungQ  Strahlungsverlust der Brennkammer und des Dampferzeugers in kWth 
C  brennstoffabhängige Konstante 
DEQ  Dampferzeugerleistung in MWth 
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3.2.3.3 Luft- bzw. Oxidansbedarf für Verbrennung 
Die Modellierung der Luft- bzw. Oxidansbedarfes berücksichtigt die Bereitstellung der / des 
Primär- und Sekundärluft bzw. -oxidanses in der notwendigen Menge und mit den erforderli-
chen Eigenschaften. Der Primärluft-/ -oxidansbedarf richtet sich nach dem Trocknungs- und 
Transportbedarf der Kohle, vgl. Kapitel 2.1.1 und 2.2.1. 
Um den Gesamtluft- bzw. -oxidansbedarf der Kraftwerke zu berechnen, werden Verbren-




Abbildung 3.4: Modellierung der Verbrennungsräume des Referenz- und Oxyfuel-
Kraftwerkes 
Der Gesamtluftbedarf des Referenz-Kraftwerkes wird mittels Gleichung 3.15 aus den Glei-
chungen der stöchiometrischen Verbrennung 3.6 bis 3.8 berechnet, wobei der in der Kohle 
enthaltene Elementarsauerstoff berücksichtigt wird. Die in Gleichung 3.15 angegebene Luft-
zahl ist in Kapitel 2.1.2 definiert. Die in Kapitel 2.1.1 beschriebene Unvollkommenheit und 
Unvollständigkeit der tatsächlichen Verbrennung wird bei der Berechnung des Luft- bzw. 









C roh H roh S roh O roh
C H S
Luft RKW Kohle roh
O Luft
M M M












3.2 Methode der thermodynamischen Modellierung 
  91 
mit 
Luftm  Luftmassenstrom zur Verbrennung 
RKW  Luftzahl 
2O
M , CM , HM , SM  
Sauerstoff-, Kohlenstoff-, Wasserstoff- und Schwefel-
Molmassen 
,C rohx , ,H rohx , ,S rohx , 
2 ,O roh
x  
Sauerstoff-, Kohlenstoff-, Wasserstoff- und Schwefel-
Massenanteile in roher Kohle 
2 ,O Luft
x  Massenanteil des Sauerstoffes in der atmosphärischen 
Luft 
 
Beim Oxyfuel-Kraftwerk verringert sich der Sauerstoffbedarf aus der Membran aufgrund des 
im zurückgeführten Rauchgas enthaltenen Sauerstoffes, vgl. Kapitel 2.2.2. Die primäre und 





, , , , , ,
Pr. , Pr. . , .
2
O O O
O Membran Oxy Kohle roh C roh H roh S roh O roh
C H S
RGRF O RGRF Sek RGRF O Sek RGRF
M M M
m m x x x x
M M M
m x m x

   
         






m  Sauerstoffmassenstrom aus der Membran 
Oxy  globale Oxidanszahl, vgl. Definition in Kapitel 2.2.2 
Pr. RGRFm  , .Sek RGRFm   Massenströme des zurückgeführten Rauchgases im Primär- und Sekundär-Rauchgaskreislauf 
2 , Pr.O RGRF
x  , 2 , .O Sek RGRFx   
Sauerstoffmassenanteile im Primär- und Sekundär-




Die Sauerstoffmembran ist ein Bestandteil der membranbasierten Sauerstofferzeugungsan-
lage, die zusätzlich auch Anlagen zur Triebkrafterzeugung und Wärmebereitstellung beinhal-
tet. Die in Abbildung 3.5 schematisch dargestellte Modellierung der Sauerstoffmembran be-
rücksichtigt folgende Parameter und Vorgänge: 
- Sauerstoffpermeation von der Feed- bzw. Retentat- auf die Permeatseite der Memb-
ran je nach Sauerstoffabtrenngrad und Triebkraft  
- Druckverlust auf der Feed- bzw. Retentatseite der Membran. 
Der Druckverlust auf der Permeatseite der Membran wird vernachlässigt, da dieser selbst bei 
drei Meter langen Membranrohren beim Sauerstoffpartialdruckverhältnis auf der Retentatsei-




Abbildung 3.5:  Modellierung der Sauerstoffmembran 
Im Folgenden werden die Zusammenhänge zwischen den Sauerstoffpartialdrücken, dem 
Sauerstoffabtrenngrad und der Sauerstofftriebkraft erläutert, die bei der Modellierung der 
Sauerstoffmembran verwendet werden. 
Als Sauerstoffabtrenngrad wird das Massenstromverhältnis zwischen dem mittels Membran 

















  Sauerstoffabtrenngrad 
2 , .O abgetr
m , 
2 ,O Feed
m  abgetrennter bzw. zugeführter Sauerstoffmassenstrom 
 
Die Luft sowie Abluft aus der Membran wird als Gemisch aus mehreren reinen chemisch 
nicht reagierenden Stoffen betrachtet, weshalb hier die thermodynamischen Zusammenhän-
ge aus [8, S. 200-201] Anwendung finden. Danach wird der Sauerstoffpartialdruck im Reten-
tat der Membran durch die Multiplikation des Retentatgesamtdruckes mit dem Molanteil des 
Sauerstoffes berechnet: 
2 2,Re ,Re ReO t O t t
p y p 
  3.18 
mit 
2 ,ReO t
p , Retp  Sauerstoffpartialdruck im Retentat, Retentatgesamtdruck 
2 ,ReO t
y  Sauerstoffmolanteil im Retentat 
 
Der Molanteil des Sauerstoffes im Retentat des Membranprozesses stellt das Verhältnis der 
Stoffmengen des Sauerstoffes und des Gasgemisches dar. Mit der Einführung des Sauer-
stoffabtrenngrades in die Stoffmengenbilanz hängt der Molanteil des Sauerstoffes im Reten-
tat nur vom Molanteil des Sauerstoffes im Feed und vom Sauerstoffabtrenngrad ab. Da der 
Molanteil des Sauerstoffes im Feed, also in der Luft, durch die Umgebungsbedingungen vor-
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                
3.19 
mit 
2 , ReO t
n , 
2 ,O Feed
n  Sauerstoffmenge im Retentat bzw. Feed 
, ReGes tn , ,Ges Feedn  Gesamtstoffmenge im Retentat bzw. Feed 
2 , ReO t
y , 
2 ,O Feed
y  Sauerstoffmolanteil im Retentat bzw. Feed 
 
Der Retentatdruck aus Gleichung 3.18 stellt die Differenz des Feeddruckes und Druckverlus-
tes auf der Feedseite der Membran dar: 
Ret Feed Feedp p p    3.20 
 
Der Einsatz der Gleichungen 3.19 und 3.20 in Gleichung 3.18 ergibt den Zusammenhang 

















Beim gegebenen Sauerstoffpartialdruck auf der Feedseite der Membran, was insbesondere 
bei der Sauerstoffabtrennung aus atmosphärischen Luft der Fall ist, hängt die Triebkraft 
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  Sauerstoffpartialdruckverhältnis auf der Retentatseite der Membran 
 
Die Modellierung der Sauerstoffabtrennung mittels Membran im vakuumbasierten Prozess 
wird damit durch die Angabe des Sauerstoffabtrenngrades, Druckverlustes über die Memb-







Die modellierten Kraftwerkssysteme enthalten eine Vielzahl der Module der Wärmeübertra-
gung: 
- Oberflächenwärmeübertrager mit und ohne Phasenwechsel: 
o Dampferzeuger 




o Mühlenluft- oder -oxidans-Speisewasservorwärmer 
o Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung und des Wärmeträgerkreislau-
fes 
o Luft- / Abluft-Wärmeübertrager  
o Luft / O2-Wärmeübertrager 
o Kesselwärmeübertrager 
o O2-Kühler vor der O2-Verdichtung 
o Zwischenstufenkühler der CO2- und O2-Verdichtung 
- Direktgaskühler, Mischkondensator und Vorwärmer mit der Vermischung von Stoff-
strömen 
o Rauchgaskühler 
o Zwischenstufenkühler der CO2-Verdichtung 





Entsprechend vielseitig ist das Angebot der verwendeten Wärmeübertrager aus den Simula-
tionssoftwaren. Die in Abbildung 3.6 schmatisch dargestellte Modellierung der Wärmeüber-
tragung berücksichtigt die Massen- und Energieerhaltung, vgl. Gleichung 3.23, sowie den 
Druckverlust auf beiden Seiten des Wärmeübetragers. Der wärmeabgebende Strom wird mit 
dem Indizes „1“ bezeichnet, der wärmeaufnehmende – mit „2“. 
 
Abbildung 3.6:  Modellierung der Wärmeübertragung 
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   1 1, 1, 2 2, 2,aus ein ein ausm h h m h h        3.23 
mit 
1m , 2m  Massenströme des wärmeabgebenden und -aufnehmenden Stoffes 
1, einh , 1, aush ,  
2, einh , 2, aush  
Enthalpie des wärmeabgebenden und -aufnehmenden Stoffes 
 
Oberflächenwärmeübertager mit und ohne Phasenwechsel 
Für die Oberflächenwärmeübertager ohne Phasenwechsel wird die Gleichung 3.23 in 
folgende transferiert: 
   1 ,1 1, 1, 2 , 2 2, 2,p aus ein p ein ausm c T T m c T T          3.24 
mit 
,1pc , , 2pc  
mittlere spezifische Wärmekapazität des wärmeabgebenden und      
-aufnehmenden Stoffes 
1, einT , 1, ausT ,  
2, einT , 2, ausT  
Temperaturen der wärmeabgebenden und -aufnehmenden Stoffes 
 
Die Oberflächenwärmeübertager mit Phasenwechsel beinhalten die Verdampfung / die Kon-
densation des Mediums (die folgende Gleichung gilt beispielhaft für die Verdampfung des 
wärmeaufnehmenden Stromes): 
      1 ,1 1, 1, 2 , 2 2, 2, , 2 2, 2,p ein aus p D ein V p aus Dm c T T m c T T h c T T               3.25 
mit 
, 2pc  , , 2pc   mittlere spezifische Wärmekapazität des wärmeaufnehmenden Stof-fes in der flüssigen und gasförmigen Phase 
2, DT  Verdampfungstemperatur des wärmeaufnehmenden Stoffes 
 
Bei allen Oberflächenwärmeübertragern mit der Ausnahme des Wasser-Dampf-Kreislaufes 
werden je nach Einsatzzweck des Moduls entweder die obere (∆tw) oder untere (∆tk) Grädig-
keit oder der übertragene Wärmestrom (Q̇) oder die Temperatur der ausgehenden Stoffströ-
me (T1,aus und T2,aus) definiert. In Abbildung 3.7, linkes Bild, ist die Temperatur-Wärme-
diagramm des Oberflächenwärmeübertragers ohne Phasenwechsel dargestellt. 
Bei den dampfbeheizten Vorwärmern der regenerativen Speisewasservorwärmung mit den 
eingebauten Enhitzungs- und Kondensatkühlzonen werden Grädigkeiten wie folgt definiert: 
- Enhitzungs- und Kondensationszone: Temperaturdifferenz zwischen der Dampfkon-
densations- und Speisewasseraustrittstemperatur (∆tSW in Abbildung 3.7, rechtes 
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Bild). Die Dampfkondensationstemperatur wird durch seinen Druck und damit durch 
die Entnahmestelle an der Turbine festgelegt. 
- Kondensatkühlzone: Temperaturdifferenz am kalten Ende des Wärmeübertragers     
(∆tKühler in Abbildung 3.7, rechtes Bild). 
Im Beispiel in Abbildung 3.7, rechtes Bild, ist die Speisewasseraustrittstemperatur aufgrund 
der vorgeschalteten Enthitzung höher als die Dampfkondensationstemperatur. Das bedeutet, 
dass die Grädigkeit dieses Wärmeübertragers gemäß der oben genannten Definition negativ 
ist. 
Oberflächenwärmeübertrager           
ohne Phasenwechsel 
dampfbeheizter Speisewasser- /           
Kondensatvorwärmer 
Abbildung 3.7:  Modellierung der Oberflächenwärmeübertrager 
Direktgaskühler, Mischkondensator und Vorwärmer mit der Vermischung der Stoff-
ströme 
Die Aufgabe eines Direktgaskühlers und Gasmischkondensators mit der Vermischung des 
zu kühlenden Stoffes und des Kühlmediums besteht in der Abkühlung des Gasstromes ggf. 
mit dem Auskondensieren der kondensierbaren Gaskomponente, im Allgemeinen Wasser-
dampf. Abbildung 3.8 zeigt das Prinzip des Direktgaskühlers und Gasmischkondensators. 
Die Austrittstemperaturen des wärmeabgebenden und -aufnehmenden Stoffes gleichen sich 
an.  
Die Auslegung des Direktgaskühlers und Gasmischkondensators beinhaltet die Berechnung 
des Massenstromes des Kühlmediums, im Allgemeinen des Kühlwassers, das erforderlich 
ist, um die Zieltemperatur zu erreichen. Gleichung 3.26 gilt für den Direktgaskühler und Glei-
chung 3.27 für den Gasmischkondensator bei der Sättigungstemperatur: 
 
   22 2 2 2 2 2 2
, , , ,
, , , , , , ,
Gas p Gas Gas ein Gas H O aus
H O
p H O H O D H O ein V p H O Gas H O aus H O D
m c T T
m
c T T h c T T
         
   3.26 
    
 
2 2 2 2
2
2 2 2
, , , , , ,
, , ,
Gas p Gas Gas ein Gas aus H O im Gas V p H O H O D H O aus
H O
p H O H O ein H O aus
m c T T m h c T T
m
c T T
       
   
 
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mit 
2H O
m  Massenstrom des Kühlwassers 
2H O im Gas
























Abbildung 3.8:  Modellierung des Direktgaskühlers und Gasmischkondensators 
Die Massenbilanz des Direktgaskühlers und Gasmischkondensators wird durch Gleichungen 
3.28 und 3.29 entsprechend beschrieben: 
3 1 2m m m      3.28 














Beim in Abbildung 3.9 dargestellten Regenerativ-Wärmeübertrager gilt die Gleichung 3.24. 
Zusätzlich wird der Stoffübergang am kalten Ende des Wärmeübertragers vom Stoffstrom mit 
höherem Druck in den Stoffstrom mit niedrigerem Druck berücksichtigt.  
 
Abbildung 3.9:  Modellierung des Regenerativ-Wärmeübertragers 
Die Massenbilanz des Regenerativ-Wärmeübertragers wird durch Gleichungen 3.30 und 
3.31 entsprechend beschrieben. 
3 1 Falschluftm m m     3.30 
4 2 Falschluftm m m     3.31 
mit 
Falschluftm  Massenstrom der Falschluft 
 
 
3.2.3.6 Arbeits- und Kraftmaschinen 
Die modellierten Kraftwerkssysteme enthalten eine Vielzahl der Module der Arbeits- und 
Kraftmaschinen: 




Die Modellierung der Module der Arbeits- und Kraftmaschinen berücksichtigt den thermody-
namischen, mechanischen und elektrischen Wirkungsgrad (den letzteren nur beim Einsatz 
eines elektrischen Motors) sowie die Druckerhöhung bzw. Druckabsenkung, die sich aus den 
Rand- und Betriebsbedingungen sowie aus der Ablaufstruktur des Kraftwerksystems ergibt. 
Der polytrope Wirkungsgrad ist das bessere Maß für die Beurteilung der strömungstechni-
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schen Güte der Maschine [18, S. R 5], da dieser unabhängig vom Fluidzustand der Maschi-
ne und von der Druckerhöhung ist. Bei Pumpen, Gebläsen und Turbinen wird jedoch das 
isentrope Wirkungsgradmodell verwendet, weil 
a) bei Pumpen: die Flüssigkeit nahezu inkompressibel ist 
b) bei Gebläsen: die absolute Druckerhöhung gering ist 
c) bei Turbinen: die entsprechenden Rechenmodelle einfacher sind und der Abstand 
zwischen dem isentropen und polytropen Wirkungsgrad bei höherer Güte der Ma-
schine kleiner werden. 
Die Zielgröße der Modellierung ist der Elektrizitätsbedarf bzw. die Elektrizitätsabgabe der 
Arbeits- und Kraftmaschinen. 
 
3.2.3.7 Rauchgasreinigung / Reinigung des CO2-reichen Rauchgases 
Der Modellierung der Module der Rauchgasreinigung bzw. der Reinigung des CO2-reichen 
Rauchgases liegt der reale Prozess der Emissionsminderung mit der Einhaltung des jeweili-
gen Auslegungswertes zugrunde. Die in Abbildung 3.10 schematisch dargestellte Modellie-
rung der Rauchgasreinigung berücksichtigt folgende Parameter und Vorgänge: 
- Emissionsminderungsziel und Schadstoffumsatz 
- Verbrauch von Elektrizität und Hilfs- und Betriebsmitteln 
- Emissions- und Produktbildung 
- Druckverlust des Rauchgasreinigungsprozesses. 
 
Abbildung 3.10:  Modellierung der Rauchgasreinigung 
Die Emissionen der Feuerungsanlage werden nach der 13. BImSchV, § 2, Abs. 10 in Ver-
bindung mit Abs. 1 als Massenkonzentration im trockenen Rauchgas definiert: 
, ., . .
, ., . .
X
X tr i N
RG tr i N
mc
V






, ., . .X tr i Nc  
gemessener Emissionswert des Stoffes X im trockenen Rauchgas im 
Normzustand 
Xm  Massenstrom der jeweiligen Luftverunreinigung X 
, ., . .RG tr i NV  Volumenstrom des trockenen Rauchgases im Normzustand 
 
Findet die Emissionsminderung eines Luftschadstoffes in mehreren Rauchgasreinigungspro-
zessen statt, werden Auslegungswerte für jeden Teilprozess definiert. Die Emissionsgrenz-
werte werden entsprechend der 13. BImSchV, § 2, Abs. 11 definiert und auf den Bezugs-









X B SchV X tr i N




    3.33 
mit 
, ImX B SchVc  Emissionsgrenzwert des Stoffes X nach der 13. BImSchV, § 2, Nr. 11  
2 , , .,O RG tr real
x  gemessener Sauerstoffgehalt des trockenen Rauchgases in Vol.-% 
2 , ,O RG Bezug
x  Bezugssauerstoffgehalt von 6 Vol.-% 
 
Um den Verbrauch von Hilfs- und Betriebsmitteln sowie den Elektrizitätsbedarf von gleichar-
tigen aber unterschiedlichen Prozessen realitätsnah zu berechnen, werden diese auf den 
Schadstoffumsatz bzw. Schadstoffumsatzgrad bezogen. Der Schadstoffumsatz und Schad-
stoffumsatzgrad werden wie folgt berechnet: 










     3.35 
mit 
, .X redm , , .X redZ  Schadstoffreduktion und -grad des Stoffes X 
,X einm , ,X ausm   Massenstrom des Luftschadstoffes X vor und nach dem Rauchgas-reinigungsprozess 
 
Tabelle 3.4 fasst die berücksichtigten Parameter und Vorgänge der Teilprozesse der Rauch-
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Tabelle 3.4:  Teilprozesse der Rauchgasreinigung und der Reinigung des CO2-reichen 
Rauchgases mit den berücksichtigten Parametern und Vorgängen 
Teilprozess Hilfs- und Be-triebsmittel 
Emissionen 
















 Ja Ja 









2.4 Ja Ja 
Rauchgaskondensation Wasser Abwasser  Ja Ja 
Wasserdampfentfernung Adsorbens Wasserdampf  Ja Ja 
Fremdgasabtrennung --- Fremdgase  Ja Ja 
 
Während die Emissionen der Feuerungsanlage nach der 13. BImSchV, § 2, Abs. 10 in Ver-
bindung mit Abs. 1 als Massenkonzentration mg/Nm³ angegeben werden, wird in der chemi-
schen Verfahrenstechnik die Volumenkonzentration ppm verwendet. Die Massenkonzentra-
tion in mg/Nm³ wird in die Volumenkonzentration in ppm mittels folgender Gleichung umge-
rechnet: 
[ / ³][ ] X MolX
X






[ ]Xc ppm , 
[ / ³]Xc mg Nm  
Konzentration des Stoffes X in ppm bzw. in mg/Nm³ im 
Normzustand 
MolV   Molvolumen im Normzustand 
XM  Molmasse des Stoffes X 
 




3.3 Komponentenauslegung und -größenabschätzung 
In dieser Arbeit wird die Umsetzbarkeit einzelner Optimierungsoptionen des Oxyfuel-
Prozesses bewertet, vgl. Kapitel 1.2. Daher betrifft die Komponentenauslegung und               
-größenabschätzung nur das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk und seine Optimierungsoptionen. 
Aus der Vielzahl der Kraftwerkskomponenten wird die Auslegung und Größenabschätzung 
nur für die Komponenten durchgeführt, die sich infolge der mindestens einer der Optimierun-
gen verändern, ersatzlos entfallen oder neu hinzukommen. Eine Übersicht über solche Kom-
ponenten enthält Tabelle 3.5. Die Komponentenauslegung und -größenabschätzung basiert 
auf den Parametern und Ergebnissen der thermodynamischen Analyse und dient der im 
nächsten Kapitel beschriebenen Kostenabschätzung.  
Die Komponentenauslegung und -größenabschätzung beinhaltet die Berechnung der für die 
Kostenabschätzung wichtigsten Komponentenmerkmale. Dies wird im Folgenden an zwei 
Beispielen erläutert: 
1) Die Wärmeübertragerfläche ist ein wichtiges Komponentenmerkmal für die Größen-
abschätzung eines Röhrenkesselwärmeübertragers. In Verbindung mit den Konstruk-
tionsparametern wie Rohrlänge, -anordnung, -wanddicke etc. werden die Kosten des 
Wärmeübertragers hinreichend genau abgeschätzt. 
2) Der Durchmesser und die Höhe eines unter atmosphärischem Druck betriebenen Be-
hälters mit verhältnismäßig kleineren Einbauten wie beispielsweise der Rauchgas-
entschwefelungsabsorber oder -kondensator sind für ihre Kostenabschätzung wichti-
ge Komponentenmerkmale. 
Eine Übersicht über die Kraftwerkskomponenten der Oxyfuel-Kraftwerke, für die die Ausle-
gung und Größenabschätzung durchgeführt wurde, die Komponentenmerkmale und die je-
weilige Berechnungsgrundlage gibt Tabelle 3.5. 
Die Ergebnisse der thermodynamischen Analyse wie Fluidvolumen und -massenstrom, 
Temperatur, Druckverlust etc. bilden ein Rahmen der Auslegung und Größenabschätzung 
der Kraftwerkskomponenten. Die Einflussfaktoren wie spezifische Niederschlagselektroden-
fläche (Elektrofilter), Wärmedurchgangskoeffizient (Wärmeübertrager), Gasgeschwindigkeit 
(Rauchgasentschwefelungsabsorber und -kondensator) werden auf folgender Grundlage 
berechnet bzw. abgeschätzt: 
- Erfahrungswerte der existierenden konventionellen Anlagen, soweit diese auf 
Oxyfuel-Anlage übertragen werden können 
- Abschätzungen auf der Grundlage der relevanten stofflichen Parameter 
- Mitteilungen der Anlagenhersteller. 
Bei der Nichtverfügbarkeit der oben genannten Informationen für einen definierten Anwen-
dungsfall (dies betrifft vor allem Wärmeübertrager der Wärmenutzung aus dem Oxyfuel-
Rauchgas) wird eine ingenieurtechnische Auslegung nach dem VDI-Wärmeatlas auf der Ba-
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Tabelle 3.5:  Kraftwerkskomponenten, Komponentenmerkmale und Berechnungsgrundlage 
Kraftwerkskomponente Komponenten-merkmal Berechnungsgrundlage 










    







- CO2- und O2-
Zwischenstufenkühler 

























  3.39 
Rauchgaskondensator Durchmesser ,
,








- Wärmeauskoppelung aus 




k-Wert wird nach VDI-Wärmeatlas be-
rechnet 
 
Formelbezeichnungen in Tabelle 3.5: 
,NE E FilterA  , WÜA  Niederschlagselektroden- bzw. Wärmeübertragerfläche 
,RG E FilterV  , ,RG AbsorberV , 
,RG KondensatorV  
Rauchgasvolumenstrom im Elektrofilter, Rauchgas-
entschwefelungsabsorber und -kondensator 
,RG Absorberv , ,RG Kondensatorv  
Rauchgasgeschwindigkeit im Rauchgas-




     spezifische Niederschlagselektrodenfläche des Elektrofilters 
Q  übertragener Wärmestrom 
k  Wärmedurchgangskoeffizient 
  Zahl Pi 
.Entschw AbsorberD  , 
RG KondensatorD   
Durchmesser des Rauchgasentschwefelungsabsorbers und     
-kondensators 














    
  
3.41 
GrT , KlT  Temperaturdifferenzen der Medien am Anfang und Ende der Wärmeübertragerfläche, Gr: großer Betrag, Kl: kleiner Betrag 
 
Bei Komponenten, die sich infolge der mindestens einer der Optimierungen verändern, wird 
die prozentuale Veränderung des Komponentenmerkmals in der Optimierungsoption auf das 









   3.42 
mit 
 
,X BasisMerkmal K , 
,X OptmierungMerkmal K  
Merkmal der Komponente X des Basiskraftwerkes und der 
Optimierung 
,X relativMerkmal K  relative Veränderung des Komponentenmerkmals 
 
Im nächsten Kapitel wird das Verfahren der Kostenabschätzung beschrieben. 
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3.4 Kostenabschätzung 
In der Kostenabschätzung werden die Komponenten- und Anlagenkosten sowie Investitions-
summe jeder Optimierungsoption ermittelt. Die Kostenabschätzung dient der Bewertung der 
Kraftwerksoptimierungen und beschränkt sich deshalb auf die Kraftwerkskomponenten, die 
sich infolge der mindestens einer der Optimierungen verändern, ersatzlos entfallen oder neu 
hinzukommen. 
Dieses Kapitel umfasst die Beschreibung  
- des Kostenmodells 
- der Vorgehenswese der Kostenabschätzung 
- des Verfahrens der Kostenabschätzung einzelner Komponenten. 
Die in der Kostenabschätzung verwendeten Definitionen enthält Tabelle 3.6. 
Tabelle 3.6:  Definitionen der Kostenabschätzung 
Begriff Definition 
Komponentenkosten Verkaufspreis des Anlagenherstellers einer Komponente / rechne-risch ermittelte Kosten einer Komponente 
Anlagenpreis Preis einer Gesamtheit von Komponenten 
Anlagenkosten Kosten einer Anlage inklusive Nebenpositionen 
Investitionssumme Anlagenkosten inklusive Bauherreneigenleistung und Bauzinsen 
 
Im Folgenden wird das verwendete Kostenmodell beschrieben. 
 
3.4.1 Kostenmodell 
Die Kostenabschätzung beinhaltet die Ermittlung der Anlagenkosten und Investitionssumme 
und wird im Strukturverfahren durchgeführt. Das Strukturverfahren geht von den Kosten der 
Hauptkomponenten einer Anlage aus, die sich mit vertretbarem Aufwand ermitteln lassen 
[34, S. 1133]. Anschließend werden die Kosten für Hauptkomponenten mit den Zuschlags-
faktoren für die diversen Nebenpositionen multipliziert. Je nach Autor, Branche, Art der Anla-
ge und Art der Hauptkomponenten sind die Zusammensetzung und die Höhe der Zuschlags-
faktoren sehr unterschiedlich, vgl. [34, S. 1143-1154]. Im Allgemeinen erfassen die Zu-
schlagsfaktoren die Montage der Hauptkomponenten, Verbindungsleitungen und Armaturen, 
elektrische Einrichtungen, Isolierungen, Fundamente, Baukonstruktion- und -ausführung, 
Nebenanlagen, Gemeinkosten, Sicherheitszuschläge und Gewinn der Generalunternehmers, 
vgl. [34, S. 1143] in Verbindung mit [122, S. 117-121]. 
Da die Optimierungsoptionen in dieser Arbeit untereinander sowie mit den Marktbedingun-
gen bewertet werden, ist es ausreichend, alle Zuschlagsfaktoren für die oben genannten 
Nebenpositionen in einem Faktor zusammen zu fassen. Außerdem ist es ausreichend, nur 
die Kosten der von der Optimierung betroffenen Komponenten abzuschätzen. Dies hat zur 
Folge, dass die oben genannten Anlagenkosten richtigerweise als die Teil-Anlagenkosten 
eines Kraftwerkes mit der jeweiligen Optimierung bezeichnet werden sollen. Um die Lesbar-
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keit dieser Arbeit jedoch zu verbessern, wird im Weiteren auf das Präfix „Teil-“ verzichtet. Da 
in Literatur laut [123, S. 166] meistens Investitionsausgaben veröffentlicht werden, sind auf 
diese Art und Weise ermittelten Anlagenkosten mit denen vergleichbar und werden daher für 
die Bewertung der Kraftwerksoptimierungen untereinander verwendet, vgl. Bewertung in Ka-
pitel 3.5.1. 
Die Investitionssumme beinhaltet zusätzlich die Eigenleistung des Bauherren sowie Bauzin-
sen. Die Eigenleistung ist standort- und unternehmensspezifisch und wird wie beispielsweise 
in [19, S. 105] durch die Multiplikation der Anlagensumme mit einem Faktor berechnet. Die 
Höhe der Bauzinsen hängt vom Kalkulationszinssatz, von der Bauzeit und Verteilung der 
Anlagenkosten über die Bauzeit ab. Bei der Bewertung von Optimierungen stellt die Investi-
tionssumme einer Optimierung die Differenz der Investitionen in die Basisvariante und in die 
Optimierung dar und wird für die Bewertung der Kraftwerksoptimierungen mit Marktbedin-
gungen verwendet, vgl. Kapitel 3.5.2. Abbildung 3.11 fasst das Kostenmodell dieser Arbeit 
zusammen und ordnet die Ergebnisse der Kostenabschätzung der in roter Farbe gekenn-
zeichneten Ziele dieser Arbeit zu. 
 
Abbildung 3.11:  Kostenmodell dieser Arbeit 
Im Weiteren wird die Berechnung der Komponenten- und Anlagenkosten sowie der Investiti-
onssumme konkretisiert. 
 
3.4.2 Vorgehensweise der Kostenabschätzung 
Die Kostenabschätzung wird wie folgt durchgeführt:  
1. Zunächst werden die Kosten der Hauptkomponenten des Oxy-Vac-Jül-Basiskraft-
werkes nach einem der unten beschriebenen Verfahren ermittelt, vgl. Kapitel 3.4.3. 
Als Hauptkomponenten gelten die in Kapitel 3.3, Tabelle 3.5 genannten Kraftwerks-
komponenten. 
2. Anschließend werden die Kosten der Kraftwerkskomponenten der Optimierungsopti-
onen berechnet. Bei den im Vergleich zum Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk gleichartigen 
Komponenten werden die Kosten der Kraftwerkskomponenten der Optimierungsopti-
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onen gemäß der Veränderung der Komponentenmerkmale aus Kapitel 3.3, Tabelle 
3.5 linear skaliert. Die lineare Skalierung ist erfahrungsgemäß in folgenden Fällen zu-
lässig: 
- bei Mehrsträngigkeit 
- bei geringen Unterschieden zwischen den Komponentengrößen  
- wenn die Materialkosten einen hohen Anteil an Komponentenkosten haben. Dies 
ist dann der Fall, wenn es sich um Komponenten im Kraftwerksmaßstab und /   
oder dickwandige Komponenten handelt und / oder die Materialkosten aufgrund 










   3.43 
mit 
,X BasisK  
,X OptmierungK  
Kosten der Komponente X des Basiskraftwerkes und der Op-
timierungsoption 
 
Wenn sich die Kraftwerkskomponenten der Optimierungsoptionen nicht nur quantita-
tiv sondern auch qualitativ von denen des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes unterschei-
den, werden die Kosten dieser Hauptkomponenten wie die des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes nach einem der unten beschriebenen Verfahren ermittelt. Wird die-
se Kraftwerkskomponente in anderen Optimierungsoptionen verwendet, wird diese 
nach Gleichung 3.43 sinngemäß linear skaliert. 
3. Die Anlagenkosten des Basiskraftwerkes bzw. des Kraftwerkes mit einer Optimierung 
werden additiv aus den einzeln ermittelten Kosten der Hauptkomponenten berechnet 








   3.44 
mit 
/Basis OptimierungAK  
Anlagenkosten des Basiskraftwerkes bzw. des Kraftwerkes mit 
der Optimierung 
Nebenpositionf  Faktor für Nebenpositionen 
N  Zahl der relevanten Komponenten 
 
4. Da bei der Bewertung der Kraftwerksoptimierungen diese untereinander und mit den 
Marktbedingungen verglichen werden, wird Differenzanlagenkosten zwischen den 
Anlagenkosten des Kraftwerkes mit der Optimierung und denen des Basiskraftwerkes 
gebildet. Mit den Differenzanlagenkosten wird die Differenzinvestitionssumme einer 
Optimierung und der Bewertungsfaktor in Kapitel 3.5.1 gebildet: 
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Optimierung Optimierung BasisAK AK AK    3.45 
mit 
OptimierungAK  Differenzanlagenkosten einer Optimierung 
 
5. Die Investitionssumme einer Optimierung wird durch die Multiplikation der Differenz-
anlagenkosten mit dem Bauherreneigenleistungsfaktor f2 und durch die anschließen-
de Addition der Bauzinsen BZ gebildet, die auf den Inbetriebnahmezeitpunkt (Be-
zugszeitpunkt) aufgezinst werden. Für das Basiskraftwerk wird die Investitionssumme 
nicht berechnet, da ausschließlich die Optimierungen mit den Marktbedingungen ver-
glichen wird. 
Optimierung Optimierung BauherrenI AK f BZ     3.46 
mit 
OptimierungI  Investitionssumme einer Optimierung 
Bauherrenf  Faktor für Bauherreneigenleistung 
BZ  Bauzinsen 
  
Die Bauzinsen bis zum Inbetriebnahmezeitpukt werden über die Summe der Zinsen 
über die zeitaufgeschlüsselten Differenzanlagenkosten inklusive der Bauherreneigen-
leistungen ermittelt: 






BZ A f i


       3.47 
mit 
Baut  Dauer der Bauphase mit t=0 als Inbetriebnahmezeitpunkt 
i  Kalkulationszinssatz 
 
Im Weiteren werden Verfahren der Kostenabschätzung der Kraftwerkskomponenten be-
schrieben. 
 
3.4.3 Verfahren der Kostenabschätzung der Kraftwerkskomponenten 
Bei Kraftwerkskomponenten vor allem im Rauchgasweg wie Wärmeübertrager, Elektrofilter, 
Entschwefelungsabsorber und Rauchgaskondensator handelt es sich regelmäßig um Kom-
ponenten, die für den speziellen Einsatz unter den definierten Randbedingungen kostenin-
tensiv ausgelegt und kalkuliert werden. Dies betrifft umso mehr Komponenten eines Oxyfuel-
Kraftwerkes, da derzeit keine solche Anlage im großtechnischen Maßstab existiert und dem-
entsprechend keine diesbezüglichen umfangreichen Erfahrungen vorliegen. Auch aus die-
sem Grund sind die Literaturdaten in der für diese Arbeit erforderlichen Detaillierung bzw. 
Komponentenaufschlüsselung nicht verfügbar. 
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Um die Kosten der Komponenten eines Oxyfuel-Kraftwerkes mit brauchbarer Genauigkeit zu 
ermitteln, wird anhand eigener in Kapitel 3.2 und 3.3 beschriebenen Prozessmodellierung 
und Komponentenauslegung ein Zusammenhang zwischen den zu ermittelnden Komponen-
ten eines Oxyfuel-Kraftwerkes und den handelsüblichen verfahrenstechnischen Anlagen so-
wie den verfahrens- und bauartähnlichen Kraftwerkskomponenten hergestellt. Gleichzeitig 
werden die zeitliche, geographische und technologische Aktualität und Relevanz der Daten 
bei der Kostenabschätzung berücksichtigt. Beispielsweise gelten überschlägige Formeln zur 
Kostenkalkulation einer Komponente auf der Basis ihrer Auslegungs- und Konstruktionspa-
rameter vorwiegend für Anlagenausführungen im für die Verfahrenstechnik gewöhnlichen 
Druck- und Temperaturbereich sowie in einem zum Teil engen Größenbereich, wobei sich 
die Begriffe „gewöhnlich“ und „eng“ je nach Anlage unterschiedlich definiert werden. Um die-
se Besonderheit der Kostenschätzung zu berücksichtigen, wurde im Rahmen dieser Arbeit 
die Ergebnisse eigener Kostenabschätzung auf Basis der Auslegungsrechnung und mithilfe 
der überschlägigen Formel durch die Angebote und persönliche Mitteilungen von den auf der 
Entwicklung der bauartähnlichen Komponenten spezialisierten Unternehmen an die jeweilige 
Anwendung validiert und ggf. angepasst. 
Die Kosten für die Hauptkomponenten werden daher wie folgt ermittelt (Aufzählung in der 
Reihenfolge deren Berücksichtigung): 
- eigene Kostenberechnung mittels der Auslegungs- und Konstruktionsparameter, 
wenn  
o die für die Berechnung relevanten Auslegungsparameter im als gültig be-
zeichneten Bereich vorliegen und  
o die auf diese Art und Weise berechneten Kosten eine Plausibilitätsprüfung 
bestehen 
- Angebote und persönliche Mitteilungen der Unternehmen aus dem Bereich der Werk-
stoffherstellung, -umformung, Anlagenplanung und des Anlagenbaus, die auf der 
Grundlage von oben genannten eigenen Auslegungsrechnungen erstellt wurden. 
Tabelle 3.7 gibt an, auf welcher Grundlage die Komponentenkosten im Einzelnen ermittelt 
wurden. Die eigene Kostenberechnung aus Tabelle 3.7 mittels der Auslegungs- und Kon-












Tabelle 3.7:  Grundlage für Kostenermittlung der Komponenten 
Komponente eigene Kosten-berechnung 
Angebote und Mitteilun-
gen der Unternehmen 
Elektrofilter X --- 
Wärmeübertrager   
- Gas-Gas, regenerativ --- X  
- Rauchgas-Kondensat / -Speisewasser X --- 
- Rauchgas-Zwischenwärmeträgerkreislauf --- X 
- Zwischenstufenkühler des Vakuumsau-
gers 
--- X 
- Zwischenstufenkühler des Verdichters --- X 
- Sauerstoffkühler --- X 
Rauchgasentschwefelungsabsorber --- X 
Rauchgaskondensator --- X 
 
Die Kostenberechnung auf der Grundlage der Literatur wird auf das gegenwärtige Kosten-
niveau mittels der in amerikanischen und englischen Literatur üblichen Indexwerte aktuali-
siert. In dieser Arbeit wird der CE Plant Cost Index verwendet, der in Zeitschrift Chemical 
Engineering veröffentlicht wird. Der CE Plant Cost Index basiert auf den Jahren 1957 bis 
1959 mit dem Wert 100 und wird sowohl jährlich als auch monatlich erhoben. Neben einem 
Globalwert dieses Indexes werden Einzelwerte für insgesamt sieben Untergruppen wie bei-
spielsweise Wärmeübertrager und Behälter, Pumpen und Kompressoren und verfahrens-















/ , 2013Basis OptimierungKK , 
,X BasisjahrKK  
Kosten der Komponente X im jeweiligen Basisjahr bzw. in 
2013 
, 2013XIndex , 
,X BasisjahrIndex  
CE Plant Cost Index der Komponente X im jeweiligen Basis-
jahr bzw. in 2013 
 
Tabelle 3.8 fasst die in dieser Arbeit verwendeten Untergruppen-Indizes zusammen. Die In-
dex-Angaben beziehen sich auf den jeweiligen Dezember-Wert. Eine weitere Differenzierung 
in Länderindexe erfolgt nicht. Die Kostenangaben der Unternehmen in der Form der persön-
lichen Mitteilungen und Angebote werden als aktuell bewertet und brauchen deshalb nicht 
aktualisiert zu werden. 
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Tabelle 3.8:  Die in dieser Arbeit verwendeten CE Plant Cost Indizes 
Jahr CE Plant Cost Index Prozessgruppe Quelle 
1988 367,8 Wärmeübertrager [124, S. 174] 
1997 427,4 verfahrenstechnische Maschinen [125, S. 174] 
2013 626,7 Wärmeübertrager [126, S. 80] 
2013 654,4 verfahrenstechnische Maschinen [126, S. 80] 
 
Die eigene Kostenberechnung mit den Auslegungs- und Konstruktionsparametern mithilfe 
der überschlägigen Formeln zur Kostenkalkulation liefert die Ergebnisse in US Dollar. Der 
Umrechnungskurs in den Euro wird aus dem Euro-Referenzkurs der Europäischen Zentral-
bank als Mittelwert der Jahresdurchschnitte von 1999 bis 2012 ermittelt und beträgt 
1,21 EUR/USD. 
Die Kostenangaben der Unternehmen in der Form der persönlichen Miteilungen und Ange-
bote, die für den Basiskraftwerk oder für eine ausgewählte Optimierung erhoben wurden, 
werden für die bauartgleichen Kraftwerkskomponenten linear skaliert, indem die Komponen-
tenkosten auf die Komponentenmerkmale aus Tabelle 3.5 bezogen werden. Diese Vorge-
hensweise ist zulässig, wenn die Größenordnung der Kraftwerkskomponenten vergleichbar 
ist, oder die Kraftwerkskomponenten mehrfach parallel geschaltet werden. 
In den folgenden Unterkapiteln werden die Einzelheiten eigener Kostenabschätzung des 
Elektrofilters und Wärmeübertragers (Rauchgas-Kondesat / -Speisewasser) beschrieben. 
 
3.4.3.1 Elektrofilter 
Die Kostenabschätzung eines Elektrofilters basiert auf seinen Auslegungs- und Konstruk-
tionsparametern und wird in Anlehnung an [34, S. 889] mit dem Basisjahr 1997 in USD be-
rechnet. Die Mehrkosten eines warmen Elektrofilters, der aus warmfesten Stählen gefertigt 
und zwecks der Minderung der Wärmeverluste mit einer Wärmedämmung isoliert wird, wer-
den mit einem geschätzten Materialfaktor sowie mittels des Verhältnisses der spezifischen 
Niederschlagselektrodenflächen des warmen und kalten Elektrofilters berücksichtigt. 
a
E Filter E Filter E Filter E FilterK C f V        3.49 
mit 
E FilterK   Kosten des Elektrofilters 
E FilterV   Gasvolumenstrom 
E FilterC  , a  gasvolumenstromabhängige Koeffizienten 





Die Kostenabschätzung eines Röhrenkesselwärmeübertragers basiert auf seinen Ausle-
gungs- und Konstruktionsparametern und wird in Anlehnung an [34, S. 927-928] mit dem 
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WÜK  Kosten des Wärmeübertragers 
WÜA  Wärmeübertragerfläche 
WÜD  Durchmesser des Röhrenkesselwärmeübertragers 
tf  Korrekturfaktor für Rohranordnung und -teilung 
, ,v h bf f f  
konstruktive Korrekturfaktoren für das vordere und hintere Ende sowie 
Mantel 
WC , SC  konstruktive Korrekturfaktoren für Werkstoff und Wanddicke des Rohres 
 
Die sämtlichen Korrekturfaktoren werden nach [34, S. 927-929] berechnet: für die Rohran-
ordnung und -teilung – nach Gleichung 3.51, für den Werkstoff des Rohres – nach Gleichung 
3.52 und für die Wanddicke des Rohres – nach Gleichung 3.53. Die konstruktiven Korrek-
turfaktoren für das vordere und hintere Ende sowie für den Mantel des Wärmeübertragers 
werden gemäß der TEMA-Norm19 festgelegt. 
2
,0,0292t Rohr af a d b     3.51 
( 1)W RohrC z R    3.52 
2(0,7 0,071 1,16)SC z s s       3.53 
 0,129 0,063 0,3048 / tz D f     3.54 
mit 
a  Verhältnis der Rohrteilung zum Rohrdurchmesser 
,Rohr ad  Außendurchmesser eines Rohres 
b  Anordnungsfaktor: 1 für quadratische Anordnung, 0,85 für Anordnung im 
gleichseitigen Dreieck [34, S. 927] 
z  Anteil der Rohrkosten an den Wärmeübertragerkosten 
s  Wanddicke in mm 
RohrR  Werkstoffkennwert, für nahtlose Rohre: 2,5 [34, S. 928] 
 
Im nächsten Kapitel wird das Verfahren der Bewertung der Kraftwerksoptimierungen be-
schrieben. 
                                                
19 TEMA-Norm: Standard of the Tubular Exchanger Manufacturers` Association 
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3.5 Bewertung der Kraftwerksoptimierungen 
Um die Umsetzbarkeit einzelner Optimierungsoptionen zu bewerten, werden Kenngrößen 
gebildet, mit denen eine Investition für eine Kraftwerksoptimierung mit denen anderer Opti-
mierungen und mit Marktbedingungen verglichen wird. Die Beurteilung der Kraftwerksopti-
mierungen beinhaltet die relative und absolute Bewertung. 
 
3.5.1 Relative Bewertung 
Um Optimierungen mit dem Ziel der Wirkungsgradsteigerung gegenüber der Basisvariante 
und untereinander zu bewerten, wird in Anlehnung an die Studie „Referenzkraftwerk NRW“ 
[19, S. 13-14] eine investitions-, wirkungsgrad- und leistungsbezogene Größe verwendet, die 
im Weiteren als Bewertungsfaktor bezeichnet wird. Der Bewertungsfaktor gibt die leistungs-
spezifische Kostendifferenz an, die pro %-Punkt der Wirkungsgradsteigerung erforderlich ist 
und in EUR/kWBrutto je %-Punkt angegeben wird:  
 , , , ,
Optimierung
Optimierung




    3.55 
mit 
OptimierungBF  Bewertungsfaktor einer Optimierung 
OptimierungAK  Differenzanlagenkosten einer Optimierung aus Gleichung 3.45 
,Netto Optimierung , 
,Netto Basis  
Nettowirkungsgrad des Kraftwerkes mit der Optimierung und des 
Basiskraftwerkes 
, ,el Brutto OptimierungP  Bruttoleistung des Kraftwerkes mit der Optimierung 
 
Der niedrigere Bewertungsfaktor einer Optimierungsoption bedeutet, dass diese Option im 
Vergleich zu den anderen Optionen vorzugsweise umgesetzt wird, da diese entweder bei 
gleicher Wirkungsgradsteigerung einen geringeren leistungsspezifischen Kostenmehrauf-
wand oder beim gleichen Kostenmehraufwand eine höhere Wirkungsgradsteigerung hat. 
Wenn eine Optimierung zu einer Kosteneinsparung gegenüber dem Basiskraftwerk führt, ist 
der Zähler der Gleichung 3.55 negativ, so dass der Bewertungsfaktor eine negative Zahl 
darstellt. 
 
3.5.2 Absolute Bewertung 
Bei der absoluten Bewertung der Investition in eine Kraftwerksoptimierung wird ihre Wirt-
schaftlichkeit unter Marktbedingungen untersucht. Da die zukünftigen Marktbedingungen 
jedoch nicht vorhersehbar sind, wird als Wirtschaftlichkeitskriterium die spezifischen Kosten 
pro Produkteinheit (Stromgestehungskosten) festgelegt. Die Stromgestehungskosten stellen 
einen finanzmathematischen Mittelwert der Erzeugungskosten des elektrischen Stromes 
über die Nutzungsdauer dar und werden in Literatur für den Vergleich zwischen unterschied-
lichen Techniken der Stromerzeugung verwendet. Die Anwendung der Methode der Ermitt-
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lung der Stromgestehungskosten auf die Kraftwerksoptimierung ermöglicht die Beurteilung, 
wie hoch die Stromgestehungskosten der untersuchten Kraftwerksoptimierung sind. Bei die-
ser Bewertung ist es irrelevant, wie hoch die Stromgestehungskosten des Basiskraftwerkes 
sind. Liegen die Stromgestehungskosten der Kraftwerksoptimierung unter denen des Basis-
kraftwerkes und der anderen Anlagen, ist die Wahrscheinlichkeit der Realisierung dieser 
Kraftwerksoptimierung hoch, vorausgesetzt, das Basiskraftwerk selbst wird realisiert. 
Die Stromgestehungskosten werden in dieser Arbeit auf Basis der Kapitalwertmethode ermit-
telt. Der Kapitalwert einer Investition ist die Differenz der Barwerte aller Einnahmen und Aus-
gaben während der Nutzungsdauer einer Investition. 
. , 0
1 1( 1) ( 1)100 100
Anlaget n
t t
AI Opt X t t
t t
E AKW I i i 
       3.56 
mit 
AIKW  Kapitalwert der Anlageninvestition 
tE , tA  Einnahmen und Ausgaben in der Zeitperiode t 
i  Kalkulationszins 
Anlaget  kalkulatorische Lebensdauer 
 
Bei der Ermittlung der Stromgestehungskosten wird der Kapitalwert einer Investition gleich 0 
gesetzt, die Einnahmen in die produzierte Strommenge und Kosten aufgeschlüsselt und die 




























kWhCost  Stromgestehungskosten 
, , .el Netto OptP , , ,el Netto BasisP  
Nettoleistung des Kraftwerkes mit der Optimierungsoption bzw. 
des Basiskraftwerkes 
/h aZ  Anzahl der Volllaststunden in der Zeitperiode 
 
Üblicherweise wird ein Jahr als Zeitperiode gewählt. 
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3.6 Berechnung von Kenngrößen 
In dieser Arbeit werden folgende Kenngrößen berechnet: 
- Brutto- und Nettowirkungsgrad sowie 
- CO2-Rückhalte- und Vermeidungsgrad. 
Der Wirkungsgrad eines Prozesses stellt das Verhältnis seines Nutzens zu seinem Aufwand. 
VDI 3986 definiert  
- die Bruttoleistung als elektrische Leistung, die an Generatorklemmen abgegriffen wird 
- die Nettoleistung als elektrische Leistung, die an der Oberspannungsseite des Ma-
schinentransformator anliegt 
- den Aufwand zur Erzeugung der Elektrizität als Summe der im Brennstoff gebunde-
nen chemischen Energie sowie der sensiblen Wärme des Brennstoffes und der Luft 
bei der Bezugstemperatur von 15°C. 
Abweichend von der oben genannten Definition wird mit der Bezugstemperatur gerechnet, 
die gleich der Umgebungstemperatur von 10°C ist, siehe nächstes Kapitel. Dadurch fallen 
die Anteile der sensiblen Wärme des Brennstoffes und der Luft weg. 
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Kohle U Kohle roh
P
m H
     3.59 
mit 
Brutto , Netto  Brutto- und Nettowirkungsgrad der Kraftwerke 
BruttoP , NettoP  Brutto- und Nettoleistung der Kraftwerke 
Kohlem  Massenstrom der zugeführten Kohle 
, ,U Kohle rohH  unterer Heizwert der Kohle 
 
Der CO2-Rückhaltegrad ist das Verhältnis des in einem Prozess zurückgehaltenen CO2 zum 
im demselben Prozess erzeugten bzw. eingetragenen CO2. Je nach Bezugsgröße sind beim 
Oxyfuel-Kraftwerk verschiedene CO2-Rückhaltegrade denkbar: 
a) Globaler CO2-Rückhaltegrad: Verhältnis des zurückgehaltenen CO2 zum in den Kraft-
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b) Lokaler CO2-Rückhaltegrad: Verhältnis des zurückgehaltenen CO2 zum in den lokalen 
Prozess eingetragenen und / oder erzeugten CO2. In diesem Zusammenhang ist insbe-


















R  CO2-Rückhaltegrad: global und kohlebezogen 
2 ,CO zurückgehalten
m  zurückgehaltener CO2-Massenstrom 
2 , , , .CO aus Kohle Luft Entschw
m
2 ,CO aus Kohle
m  
CO2-Massenströme aus der 
- verbrannten Kohle, zugeführten Luft, in der Entschwefe-
lung erzeugten CO2 
- verbrannten Kohle 
 
Der CO2-Vermeidungsgrad wird als Verhältnis der kWh-spezifischen CO2-Emissionen des 











    3.62 
mit 
2CO
  CO2-Vermeidungsgrad 
2 , ,CO kWh RKW
m , 
2 , ,CO kWh Oxy
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4 Referenz-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung 
In diesem Kapitel wird das Referenz-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung entsprechend der in 
Kapitel 3.2 dargestellten Modellierungsmethode thermodynamisch analysiert. In Kapitel 4.1 
werden die Randbedingungen der Simulationen der Kraftwerke mit und ohne CO2-
Abtrennung festgelegt. Die Definition des Referenz-Kraftwerkes in Kapitel 4.2 orientiert sich 
an den in Kapitel 2.1 beschriebenen Stand der Kraftwerkstechnik und berücksichtigt die An-
forderungen der Modellierungsmethode hinsichtlich der Vergleichbarkeit der Ablaufstruktur 
zwischen den unterschiedlichen Kraftwerken. In Kapitel 4.3 wird das Ergebnis der Gesamt-
prozessanalyse des Referenz-Kraftwerkes dargestellt. 
 
4.1 Randbedingungen der Simulationen 
Die einheitlichen Randbedingungen (Umgebungsbedingungen, Zusammensetzung der Ver-
brennungsluft sowie Elementarzusammensetzung und Parameter der Kohle) bilden eine 
Grundlage für die vergleichbaren thermodynamischen Analysen.  
Die Umgebungsbedingungen sind im Anhang 10.1 definiert und in Tabelle 4.1 zusammenge-
fasst. 
Tabelle 4.1:  Umgebungsbedingungen 
Parameter Wert Einheit 
Umgebungsdruck 1,01325 bar 
Umgebungstemperatur 10 °C 
relative Luftfeuchtigkeit 70 % 
 
Die Zusammensetzung der trockenen und feuchten Verbrennungsluft als Eingabeparameter 
der Simulationen wird im Anhang 10.1 definiert und in Tabelle 4.2 zusammengefasst. 
Tabelle 4.2:  Zusammensetzung der trockenen und feuchten Verbrennungsluft 
Luft-
Bestandteile 
Molmasse trocken feucht 
g/mol Vol.-Anteil Gew.-Anteil Vol.-Anteil Gew.-Anteil
N2 28,0134 0,78085 0,75519 0,77413 0,75114 
O2 31,9988 0,20947 0,23141 0,20767 0,23017 
Ar 39,9480 0,00935 0,01290 0,00927 0,01283 
CO2 44,0095 0,00033 0,00050 0,00033 0,00050 
H2O 18,0153 ---------- ---------- 0,00861 0,00537 
Summe 28,9651 1,00000 1,00000 1,00000 1,00000 
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Die Elementarzusammensetzung und Parameter der in dieser Arbeit verwendeten Kohle 
„KleinKopje“ sind in Tabelle 4.3 angegeben.  
Tabelle 4.3:  Elementarzusammensetzung und Parameter der Kohle „KleinKopje“ 
Kohle-Bestandteile Gew.- Anteil, roh Einheit 
C 0,6547 ------ 
H 0,0357 ------ 
O 0,0600 ------ 
N 0,0152 ------ 
S 0,0060 ------ 
Cl 0,0004 ------ 
Asche 0,1470 ------ 
H2O 0,0810 ------ 
Summe 1,0000 ------ 
Kohle-Parameter Werte Einheit 
Heizwert, unterer 24733 kJth/kg 
Heizwert, oberer 25710 kJth/kg 
Flüchtige Bestandteile, wasser- und 
aschefrei 0,2190 Gew.-Anteil 
Mahlbarkeit 52 °H 
Ascheerweichungstemperatur 1380 °C 
Aschefließtemperatur 1500 °C 
 
Im nächsten Kapitel wird das Referenz-Kraftwerk beschrieben und definiert.  
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4.2 Prozessdefinition und -beschreibung 
Die Grundlage des Referenz-Kraftwerkes bildet das Steinkohlekraftwerkskonzept „Referenz-
kraftwerk NRW“ aus der gleichnamigen Studie, welches ein fortschriftliches und heute bau-
bares Steinkohledampfkraftwerk der 600 MW-Klasse zur Stromerzeugung repräsentiert [127, 
S. 7]. Die Prozesse mit den Merkmalen des in dieser Arbeit simulierten Referenz-Kraftwerkes 
fasst Tabelle 4.4 zusammen. Die Ablaufstruktur des Referenz-Kraftwerkes mit Angabe ein-
zelner Prozesse in roter Umrahmung und roter Schrift ist in Abbildung 4.1 dargestellt. 
Tabelle 4.4:  Prozesse und Merkmale des Referenz-Kraftwerkes 
Prozesse Merkmal 
Feuerung 
Steinkohlestaubfeuerung mit trockenem Ascheabzug 
Kohlezerkleinerung in Walzmühlen 
Kohletrocknung mittels vorgewärmter Primärluft 
Regelung der Sichtertemperatur mittels kalter Primärluft 
Nassentascher mit Durchlaufkühlung 
Luftbereitstellung 
Primär- und Sekundärluftansaugung aus Umwelt 
Luftvorwärmung in Regenerativ-Rauchgas-Luftvorwärmer mit 
konzentrischer Anordnung der Primär- und Sekundärluft 
Sekundärluftvorwärmung mittels Dampf-Luftvorwärmers 
Regelung der Mühleneintrittstemperatur mittels Mühlenluft-
Speisewasservorwärmers 
Wasser-Dampf-Kreislauf 
Zwangsdurchlauf im Einzugdampferzeuger 
Hoch-, Mittel- und Niederdruckteilturbine, Kondensator, Spei-
sewasserbehälter, 8 Vorwärmstufen, externer Enthitzer, Spei-
sewasserpumpe, 3 Kondensatpumpen 
Kühlsystem Naturzug-Nasskühlturm mit Rauchgaseinleitung 
Rauchgasreinigung 
selektive katalytische Entstickung mittels Ammoniaklösung 
kalte elektrische Entstaubung 
nasse Entschwefelung mittels Kalksteinsuspension 
 
In den Kapiteln 4.2.1 bis 4.2.5 wird das Referenz-Kraftwerk prozessweise definiert. Die ein-
zelnen Kapitel sind wie folgt aufgebaut: 
- Prozessbeschreibung, ggf. mit der Ablaufstruktur, soweit diese aus Abbildung 4.1 
nicht ersichtlich ist 
- tabellarische Prozessstruktur mit der Angabe der Module und ggf. der Teilprozesse  
- modulweise Quantifizierung der Auslegungsparameter mittels Literatur und anhand 
des in Kapitel 2.1 beschriebenen Standes der Technik. Bei größeren Wertebereichen 
wird eigene Abschätzung und ggf. Komponentenauslegung durchgeführt und geson-
dert gekennzeichnet. 
- tabellarische Zusammenfassung der nach Modulen geordneten Auslegungsparame-
ter am Ende des jeweiligen Kapitels. 
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4.2.1 Feuerung 
Im Referenz-Kraftwerk wird gemäß dem in Kapitel 2.1.1 beschriebenen Stand der Kraft-
werkstechnik die Steinkohlestaubfeuerung mit trockenem Ascheabzug mittels Nassent-
aschers mit der Durchlaufkühlung eingesetzt. Die Kohle wird in der Kohlemühle zerkleinert, 
mittels vorgewärmter Primärluft auf den gewünschten Restwassergehalt getrocknet, pneu-
matisch zu den Brennern transportiert und im Feuerungsraum verbrannt. Die Teilprozesse 
und Module der Staubkohlefeuerung des Referenz-Kraftwerkes sowie deren Aufgaben sind 
in Tabelle 4.5 zusammengefasst.  
Tabelle 4.5:  Teilprozesse und Module der Feuerung des Referenz-Kraftwerkes 





Zerkleinerung, Trocknung und Förderung 
der Kohle zu Brennern 
Verbrennung Brennkammer Umwandlung der chemischen Bindungs-energie der Kohle in Wärme 
 
Die Auslegungsparameter werden im Folgenden modulweise quantifiziert. 
 
Kohleaufbereitung 
Der Teilprozess der Kohleaufbereitung mit dem Modul Mahltrocknung mit Staubförderung 
wird gemäß Kapitel 3.2.3.1 simuliert. 
Da die Mahlbarkeit der in Tabelle 4.3 angegebenen Kohle einen Hardgrove-Index von 52°H 
hat und somit mit dem Hardgrove-Index der Garantiekohle des Steinkohlekraftwerkskonzep-
tes „Referenzkraftwerk NRW“ von 50°H [19, S. 49] nahezu identisch ist, wird die Zerkleine-
rung in einer Walzmühle vom Typ MPS20 angenommen. Der spezifische Leistungsbedarf der 
Mahlanlage wird mit 8 kWhel/tKohle als Mittelwert des in Kapitel 2.1.1 angegebenen Datenbe-
reiches beziffert. Der Druckverlust der Mahlanlage und der Staubleitungen wird auf der 
Grundlage der Projekterfahrung mit 100 mbar festgesetzt. 
Die Primärluftparameter werden nach dem Trocknungs- und Transportbedarf der Kohle be-
messen (vgl. Kapitel 2.1.1), sind deshalb kohle- und mahlanlagenspezifisch und werden 
durch die eigene Auslegung der Kohletrocknung gemäß Kapitel 3.2.3.1 ermittelt. 
Der spezifische Trocknungsbedarf der Kohle vom in Tabelle 4.3 angegebenen Anlieferungs-
zustand auf den typischen Restwassergehalt für die trockene Steinkohle von 2 % (vgl. Kapi-
tel 2.1.1) wird mittels Gleichung 3.1 mit 258,4 kJth/kgKohle, roh quantifiziert. Detaillierte Berech-
nung und Annahmen sind im Anhang 10.3 enthalten. 
                                                
20 Eine MPS-Mühle (Mühlen, Pendel, Schüssel) ist dadurch gekennzeichnet, dass die Kohle in der 
muldenartigen Vertiefung eines flachen Mahltellers von zylindrischen Mahlrollen zerkleinert wird. 
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Der spezifische Volumenbedarf der Primärluft für den pneumatischen Transportvorgang 
hängt von der Staubsättigung ab, vgl. Kapitel 2.1.1. Die Staubsättigung der Primärluft hängt 
wiederum vom Anteil der flüchtigen Bestandteilen des Brennstoffes ab und wird für die in 
Tabelle 4.3 angegebene Kohle mit 21,9 % Flüchtigen entsprechend dem Wertebereich aus 
Kapitel 2.1.1 mit 0,5 kg/m³ im Sichterzustand beziffert. Der spezifische Volumenbedarf der 
Primärluft für den pneumatischen Transportvorgang beträgt nach Gleichung 3.2 
1,78 m³Luft/kgKohle im Sichterzustand. Um diesen Wert zu erreichen, wird der vorgewärmten 
Luft 2 % der Kaltluft, gemessen am Gesamtluftbedarf, zugemischt. Dies stellt nach Kapitel 
2.1.1 ein übliches Regelmechanismus dar. Unter Berücksichtigung des freigesetzten Was-
serdampfes, der ebenfalls als Trägermedium für den pneumatischen Kohletransport zu den 
Brennern dient, ergeben sich angestrebten 2 m³Luft+Dampf/kgKohle oder 0,5 kgKohle/m³Trägermedium. 
Die Sichtertemperatur wird auf 100°C wie beim Referenzkraftwerk NRW [19, S. 69] festge-
setzt und liegt somit innerhalb der Bandbreite der Richtwerte der Sichertemperatur bei der 
Steinkohletrocknung mittels Luft (90-120°C), vgl. Kapitel 2.1.1. Die Primärlufttemperatur vor 
der Mühle muss ausreichend hoch sein, um die Kohle auf die gewünschte Restfeuchte zu 
trocknen und ist gleichzeitig durch die Sichteraustrittstemperatur nach oben begrenzt, vgl. 




Der Teilprozess der Verbrennung mit dem Modul Brennkammer wird gemäß Kapitel 3.2.3.2 
simuliert. 
Der Kohlebedarf des Referenz-Kraftwerkes von 48,935 kgKohle/s wird mit der Feuerungswär-
meleistung von 1210,3 MWth [19, S. 68] und mit dem in Tabelle 4.3 angegebenen Heizwert 
der Kohle nach Gleichung 3.4 berechnet. 
Für die Bildung der Verbrennungsprodukte nach Gleichungen 3.5 bis 3.12 wird die Brenn-
kammerendtemperatur definiert. Diese ist im Querschnitt der Brennkammer jedoch örtlich 
unterschiedlich und ändert sich mit der Brennkammerhöhe [14, S. 426, Abbildung 4.210]. Die 
Berechnung der Brennkammerendtemperatur erfordert jedoch eine detaillierte Auslegung der 
Brennkammer mit Parametern wie Wärmestromdichte, Brennkammervolumenbelastung so-
wie Brennkammervolumen und -querschnitt, worauf in dieser Arbeit verzichtet wird. Die 
Brennkammerendtemperatur wird aufgrund der in [14, S. 311] angegebenen Werten mit 
1200°C festgelegt. 
Der Druckverlust der Primär- und Sekundärluft im Brenner wird aufgrund der projektinternen 
Angaben mit 20 mbar angenommen. 
Der Kohlenstoff- und Schwefelumsatz von entsprechend 0,997 und 0,95 berücksichtigt den 
Anteil der unverbrannten Kohlebestandteile in den Brennkammerrückständen der Steinkoh-
lestaubfeuerung aus Kapitel 2.1.1. Der Kesselascheanteil wird mit 15 % der Gesamtasche 
angenommen, und berücksichtigt die Tatsache, dass der Brennkammerascheanteil bei grö-
ßeren Trockenfeuerungen tendenziell kleiner ist, vgl. Wertebereich in Kapitel 2.1.1. Um den 
Verlust der fühlbaren Wärme der Brennkammerasche nach Gleichung 3.13 zu simulieren, 
wird die Zusammensetzung der Brennkammerasche mit den in Tabelle 4.7 angegebenen 
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durchschnittlichen Werte der Steinkohlefeuerung aus [17, S. 23, Tabelle 2.7] angenommen. 
Die Zusammensetzung der Flugasche wird der der Brennkammerasche gleichgesetzt. 
Die Strahlungsverluste der Brennkammer und des Dampferzeugers von insgesamt 
2,535 MWth werden nach Gleichung 3.14 ermittelt, wobei der Brennstoffkoeffizient für Stein-
kohlefeuerungen mit 18,2 angesetzt wird [14, S. 621]. 
Tabelle 4.6 fasst die oben beschriebenen Auslegungsparameter der Feuerung des Referenz-
Kraftwerkes zusammen. 
Tabelle 4.6:  Auslegungsparameter der Feuerung des Referenz-Kraftwerkes 




Leistungsbedarf der Mahlanlage 8 kWhel/tKohle
Druckverlust der Mahlanlage und Staubleitungen 100 mbar 
Primärluftparameter   
- spezifischer Kohletrocknungswärmebedarf 258,4 kJth/kgKohle
- Staubsättigung inkl. Wasserdampf 0,50 kgKohle/m³ 
- spezifischer Volumenbedarf  1,78 m³/kgKohle 
- Sichtertemperatur 100 °C 
- Temperatur vor Mühle 275 °C 
- Kaltluftanteil an der Gesamtluft 2 % 
Brennkammer  
Feuerungswärmeleistung 1210,3 MWth 
Kohlebedarf 48,935 kg/s 
Druckverlust der Primär- und Sekundärluft im 
Brenner, jeweils 20 mbar 
Verbrennungsprodukte min ΔGR  ------ 
Brennkammerendtemperatur 1200 °C 










Kesselascheanteil an der Gesamtasche 0,15 ------ 
Aschezusammensetzung vgl. Tabelle 4.7 
Strahlungsverluste 2,535 MWth 
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Tabelle 4.7 enthält die Zusammensetzung der simulierten Asche. 
Tabelle 4.7:  Zusammensetzung der Asche 
Aschebestandteile Gew.-% kg / kg (Kohle) 
SiO2 0,45 0,06615 
Al2O3 0,25 0,03675 
Fe2O3 0,15 0,02205 
CaO 0,10 0,01470 
MgO 0,05 0,00735 
 
Im nächsten Kapitel wird der Prozess der Luftbereitstellung beschrieben. 
 
4.2.2 Luftbereitstellung 
Die Ablaufstruktur der Luftbereitstellung des Referenz-Kraftwerkes entspricht dem in Kapi-
tel 2.1.1 und 2.1.2 beschriebenen Stand der Kraftwerkstechnik und ist in Abbildung 4.1 dar-
gestellt. Die Luft wird vom Sekundärluftgebläse aus der Umgebung angesaugt. Die zur 
Trocknung und Transport erforderliche Primärluft wird vor der Aufwärmung der Frischluftlei-
tung entnommen und vom Primärluftgebläse angesaugt. Um auch im ungünstigsten Fall die    
Unterschreitung des Taupunktes des Rauchgases nach dem Rauchgas-Luftvorwärmer zu 
vermeiden, wird die Verbrennungsluft im Dampf-Luftvorwärmer vorgewärmt. Die endgültige 
Primär- und Sekundärluftvorwärmung findet im Regenerativ-Luftvorwärmer der Bauart 
Ljungström statt. Die erwärmte Primärluft wird je nach Trocknungsbedarf der Kohle im Müh-
lenluft-Speisewasservorwärmer zurückgekühlt, wobei der regelbare Speisewassermassen-
strom als Wärmetauschmedium dient. Zur Einstellung der gewünschten Mühlenaustrittstem-
peratur wird dem Primärluftmassenstrom ein geringer Frischluftmassenstrom zugeführt, vgl. 
Kapitel 2.2.1. 
Die Teilprozesse und Module der Luftbereitstellung des Referenz-Kraftwerkes sowie deren 
Aufgaben sind in Tabelle 4.8 zusammengefasst. 
Die Modellierung der Module der Wärmeübertragung und Arbeitsmaschinen ist in Kapiteln 
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Tabelle 4.8:  Teilprozesse und Module der Luftbereitstellung des Referenz-Kraftwerkes 
Teilprozess Modul Zweck 
Primärluft-
bereitstellung 
Primärluftgebläse Ausgleich der Druckverluste in der Primär-luftbereitstellung 
Mühlenluft-
Speisewasservorwärmer 
Regelung der Primärlufttemperatur gemäß 
dem Trocknungsbedarf der Kohle 
Sekundärluft-
bereitstellung 
Sekundärluftgebläse Ausgleich der Druckverluste in der Sekun-därluftbereitstellung 
Dampf-Luftvorwärmer 
Vermeidung der Unterschreitung des Tau-
punktes auf kalter Seite des Rauchgas-
Luftvorwärmers 
Rauchgas-Luftvorwärmer Primär- und Sekundärluftvorwärmung mittels Rauchgases 
 
Die Luftzahl ist ein Summenwert aus der Primär- und Sekundärluftbereitstellung und wird 
daher ohne Bezug auf ein einzelnes Modul betrachtet. Um den Wirkungsgrad des Dampfer-
zeugers zu erhöhen und den Eigenbedarf des Kraftwerkes, insbesondere der Rauchgasrei-
nigung und der Gebläse zu minimieren, wird der in Kapitel 2.1.2 quantifizierte derzeitige 
Luftüberschuss der Staubfeuerungen von 1,20 bis 1,30 unterschritten. Bei Kohlestaubfeue-
rungen ist eine Senkung des Luftverhältnisses unter 1,15 kaum möglich [14, S. 55], [14, S. 
619], [16, S. 116, Tabelle 5.2], da sich die rauchgasseitige Korrosion und die Gefahr der CO-
Bildung ansteigen. Aus diesen Gründen beträgt der Luftüberschuss des Steinkohlekraft-
werkskonzeptes „Referenzkraftwerk NRW“ 1,15 [19, S. 70]. Dieser Wert wird deshalb hier 
verwendet. Der Luftbedarf wird mittels Gleichung 3.15 berechnet. 
 
Primär- und Sekundärluftbereitstellung 
Im Dampf-Luftvorwärmer wird die Sekundärluft von der Umgebungstemperatur um ca. 25 K 
bei Volllast vorgewärmt. Dafür wird der Dampf der Niederdruckteilturbine bei 3,48 bar ent-
nommen. Insgesamt werden 9,8 MWth an die Luft übergeben. Das auf 125°C unterkühlte 
Kondensat wird anschließend nachgepumpt und in die Kondensatstrecke vor dem Speise-
wasserbehälter integriert, siehe auch Kapitel 4.2.3. Im Allgemeinen werden die Luft-Wasser-
Wärmeübertrager für die Rauchgaswärmenutzung und Luftvorwärmung bei Kraftwerken mit 
einem Druckverlust auf der Gasseite von 5 bis 10 mbar ausgelegt, vgl. Kapitel 2.1.6. Da für 
den Dampf-Luftvorwärmer keine anderen Literaturdaten verfügbar waren, wird der Druckver-
lust mit 10 mbar angenommen. 
Im Rauchgas-Luftvorwärmer wird die gesamte Primär- und Sekundärluft vorgewärmt. Die 
Verbrennungs- und Primärlufttemperatur nach dem Rauchgas-Luftvorwärmer wird mit 350°C 
definiert und liegt damit mit 46 K ausreichend hoch über der Speisewassereintrittstemperatur 
in den Dampferzeuger (vgl. Kapitel 4.2.3) und im Wertebereich der Steinkohlestaubfeuerung 
mit Trockenentaschung aus Kapitel 2.1.2. Da der Rauchgas-Luftvorwärmer mit dem staub-
beladenen Rauchgas wechselnd beaufschlagt wird, lagern sich an seiner Heizfläche Ver-
schmutzungen ab, die im laufenden Betrieb zum Anstieg des Druckverlustes führen. Nach 
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[16, S. 149] kann der Druckverlust bis auf 50 mbar ansteigen und wird in dieser Arbeit mit 
einem durchschnittlichen Wert von 30 mbar angenommen. 
Die Drehbewegung der Speichermasse führt zum Übergang der Luft in das Rauchgas und 
umgekehrt. Zusätzlich dringt die unter Überdruck stehende Luft durch Leckagen trotz der 
Abdichtung in das Rauchgas ein. In [14, S. 619] und [23, S. 293] wird der Falschluftanteil in 
Rauchgas-Luftvorwärmer mit 4 bzw. 5 bis 6 % der Verbrennungsluft beziffert. Der Luftlecka-
gestrom hängt ab von 
- der Größe des Rauchgas-Luftvorwärmers 
- der Bauart und Abdichtsysteme des Rauchgas-Luftvorwärmers sowie 
- der Druckdifferenz zwischen der Luft- und Rauchgasseite. 
Beim Falschlufteintrag im Rauchgas-Luftvorwärmer wird deshalb zwischen dem Eintrag aus 
der unter höherem Druck stehenden Primärluft und der weniger verdichteten Sekundärluft 
unterschieden. Auf der Grundlage der Auslegungsparameter aus Tabelle 4.10 und Tabelle 
4.19 werden folgende Druckdifferenzen an der kalten und warmen Seite des Rauchgas-
Luftvorwärmers ermittelt: 
- Primärluft / Rauchgas: 196 bis 136 mbar 
- Sekundärluft / Rauchgas: 86 bis 26 mbar. 
Auf der Grundlage dieser Druckdifferenzen werden folgende Annahmen getroffen: 
- Falschlufteintrag aus der Primärluft: 10 % der zugeführten Primärluft 
- Falschlufteintrag aus der Sekundärluft: 4 % der zugeführten Sekundärluft. 
Unter Berücksichtigung der Luftmassenströme zur Verbrennung beträgt der gesamte 
Falschluftanteil 4,72 % der Verbrennungsluft. 
Im Mühlenluft-Speisewasservorwärmer wird die Mühlenluft von der Austrittstemperatur 
aus dem Rauchgas-Luftvorwärmer von 350°C auf die in Kapitel 4.2.1 berechnete Primärluft-
temperatur für die Kohletrocknung von 275°C mittels des regelbaren Speisewasserstromes 
zurückgekühlt. Im Volllastbetrieb werden an das Speisewasser 6 MWth übertragen, womit 
11,860 kg/s Speisewasser von 193,5 (Wasseraustrittstemperatur nach der Speisewasser-
pumpe) auf 303,4°C (Wassertemperatur vor dem Dampferzeuger) erwärmt werden, siehe 
auch Kapitel 4.2.3. Dieser Speisewasserteilstrom wird vor dem Economiser dem Hauptspei-
sewasserstrom zugeführt. Der gasseitige Druckverlust im Mühlenluft-Speisewasser-
vorwärmer wird mangels anderer Literaturdaten wie beim Dampf-Luftvorwärmer mit 10 mbar 
angenommen. 
Die Umgebungsbedingungen sind in Tabelle 4.1, die Luftzusammensetzung – in Tabelle 4.2 
definiert. Die oben beschriebenen Auslegungsparameter der Luftvorwärmung des Referenz-
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Tabelle 4.9:  Auslegungsparameter der Luftvorwärmung des Referenz-Kraftwerkes 
Modul Parameter Wert Einheit 
---- Luftzahl, global 1,15 --- 
Dampf-
Luftvorwärmer 
Wärmeverschiebung 9,8 MWth 
Druckverlust, Gasseite 10 mbar 
Rauchgas- 
Luftvorwärmer 
Lufttemperatur nach Rauchgas-Luftvorwärmer 350 °C 













Wärmeverschiebung 6,0 MWth 
Druckverlust, Gasseite 10 mbar 
 
In Tabelle 4.10 sind die Druckverluste der einzelnen Module aus Kapitel 4.2.1 und 4.2.2 zu-
sammengefasst sowie deren Summen angegeben, die durch die Primär- und Sekundär-
luftgebläse auszugleichen sind. Als Gebläse in deutschen Großkraftwerken werden wegen 
des besseren Teillastverhaltens vorzugsweise Axialgebläse eingesetzt [17, S. 538-539]. Als 
Wirkungsgrad gibt [17, S. 538-539] 85 bis 87 % im Auslegungspunkt. Der mechanisch / 
elektrische Wirkungsgrad der großen Verdichter wird mit 95 % beziffert [18, S. P 31]. 




[mbar] Wirkungsgrad [%] 




















60 85 95 
 




4 Referenz-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung 
128 
4.2.3 Wasser-Dampf-Kreislauf 
Der Wasser-Dampf-Kreislauf des Referenz-Kraftwerkes besteht aus 
- dem Dampferzeuger mit der einfachen Zwischenüberhitzung 
- der dreistufigen Turbine mit dem wasserstoffgekühlten Turbogenerator 
- dem Kondensator und der 9-stufigen Kondensat- und Speisewasservorwärmstrecke 
und entspricht hinsichtlich seines Aufbaus dem fortschrittlichen Stand der Kraftwerkstechnik, 
vgl. Kapitel 2.1.3. Die Ablaufstruktur des Wasser-Dampf-Kreislaufes des Referenz-
Kraftwerkes ist in Abbildung 4.1 dargestellt. Die Teilprozesse und Module des Wasser-
Dampf-Kreislaufes des Referenz-Kraftwerkes und ihre Aufgaben sind in Tabelle 4.11 zu-
sammengefasst. Zusätzlich beinhaltet der Wasser-Dampf-Kreislauf die in Kapitel 4.2.2 be-
schriebenen Dampf-Luftvorwärmer und Mühlenluft-Speisewasservorwärmer. 
Tabelle 4.11:  Teilprozesse und Module des Wasser-Dampf-Kreislaufes des Referenz-
Kraftwerkes 
Teilprozess Modul Zweck 
Dampf-
erzeugung 




dreistufige Turbine: einflutige Hoch-, 
doppelflutige Mittel- und Niederdruck-
teilturbine 
Umwandlung der kinetischen 
Energie des Dampfes in die 
mechanische Wellenenergie 






4 Kondensatvorwärmer (1 davon mit 
eingebautem Nachkühler), 2 Konden-
satkühler, Speisewasserbehälter, 3 
Speisewasservorwärmer mit eingebau-
ten Nachkühlern, externer Enthitzer 
Kondensat- und Speisewasser-
vorwärmung und -bevorratung 





Die in Tabelle 4.12 angegebenen Dampf-, Speisewasser- und Kondensatparameter entspre-
chen denen der Konzeptstudie „Referenzkraftwerk NRW“ [127, S. 52] und stellen den fort-
schrittlichen Stand der Kraftwerkstechnik dar, vgl. auch Kapitel 2.1 und realisierte Anlagen 
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Tabelle 4.12:  Dampf-, Speisewasser- und Kondensatparameter des Referenz-Kraftwerkes 
Parameter Druck [bar] Temperatur [°C] 
Frischdampf 285,0 600 
Zwischenüberhitzer Dampf 60,0 620 
Speisewasser vor Dampferzeuger 324,5 303,4 
Überströmdampf 5,5 269 
  Dampfgehalt [---] 
Kondensat 0,045 0,895 
 
Die Modellierung der Module der Wärmeübertragung und Arbeits- und Kraftmaschinen ist in 




Die Wärmeübergabe im Dampferzeuger an den Wasser-Dampf-Kreislauf wird so bemessen, 
dass die Rauchgastemperatur nach dem Dampferzeuger bei 379°C und nach dem Rauch-
gas-Luftvorwärmer über dem Säuretaupunkt liegt. Die Temperaturdifferenz zwischen der 
Rauchgasseite mit 379°C und der Luftseite mit 350°C am warmen Ende des Rauchgas-
Luftvorwärmers beträgt damit 29 K und liegt nach Kapitel 2.1.2 im als wirtschaftlich anzuse-




Der innere Wirkungsgrad der dem Stand der Technik entsprechenden Kraftwerksturbinen 
liegt bei 93 bis 95 % und der mechanische bei 98 bis 99 % [16, S. 261]. Aufgrund der pro-
jektinternen Daten werden die inneren Wirkungsgrade der Turbine in dieser Arbeit nach der 
Hoch-, Mittel- und Niederdruckteilturbine differenziert: 90,1; 93,8; 88,2 % entsprechend. Der 
Wirkungsgrad des Generators von 98,5 % wird aus [17, S. 534] übernommen. Gemäß dem 
in Kapitel 2.1.3 beschriebenen Stand der Technik wird beim Referenz-Kraftwerk ein Ober-
flächenkondensator mit dem Kondensatordruck von 45 mbar angenommen. Aufgrund der 
erosiven Wirkung der Wassertropfen auf die Turbinenschaufel wird der Dampfgehalt mit 
89,5 % im Datenbereich des Kapitels 2.1.3 angenommen. 
 
Kondensat- und Speisewasserstrecke  
Der isentrope Wirkungsgrad der Speisewasserpumpe wird mit 85 % als Mittelwert aus [25, 
S. 337] festgelegt. Beim isentropen Wirkungsgrad der Kondensatpumpen wird ihre Größe 
berücksichtigt: die Hauptkondensatpumpe mit einem Massenstrom über 280 kg/s hat einen 
höheren Wirkungsgrad von 82 %, die kleineren Nebenkondensatpumpen mit einem Mas-
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senstrom von 50 bis 80 kg/s haben einen niedrigeren Wirkungsgrad von 75 % [25, S. 345]. 
Der mechanisch / elektrische Wirkungsgrad wird analog dem großen Verdichter mit 95 % 
beziffert [18, S. P 31]. Die Förderhöhen ergeben sich aus dem Zieldruck des Speisewassers 
vor dem Dampferzeuger aus Tabelle 4.12 und aus den Druckverlusten einzelner Vorwärmer. 
Die Grädigkeit der Vorwärmer ist eine Optimierung zwischen mehreren Parametern. In [25, 
S. 330] werden die Wertebereiche für Grädigkeiten angegeben, differenziert nach HD-, ND-
Vorwärmer mit / ohne Enthitzer und Kühler. Die Grädigkeiten der Vorwärmer mit / ohne Ent-
hitzer und Kühler sind in Kapitel 3.2.3.5 definiert. Kleinere Grädigkeiten erfordern große 
Wärmeübertragerflächen und dementsprechend höhere Kosten. Unter Berücksichtigung des 
Erscheinungsdatums der zugrundeliegenden VGB-Richtlinie R 110 L (Jahr 1979) wird davon 
ausgegangen, dass die modernen Kraftwerke bei höheren Brennstoffkosten und zusätzli-
chen CO2-Preisen eine kleinere Grädigkeit und deshalb eine größere Wärmeübertragerflä-
che haben als in der oben genannten VGB-Richtlinie angegeben ist. In dieser Arbeit wird 
deshalb von niedrigeren Grädigkeiten des Wertebereiches aus [25, S. 330] ausgegangen. 
Der Druckverlust der Vorwärmer auf der Wasser- und Dampfseite wird aufgrund der projekt-
internen Daten mit 0,5 bis 3 bar bzw. mit 3 bis 4 % des Entnahmedruckes festgelegt. Die 
oben beschriebenen Auslegungsparameter der Pumpen, Turbinen und Vorwärmer sind in 
Tabelle 4.13 zusammengefasst. 







Wirkungsgrad, gemittelt [%] 
Förderhöhe [bar] 
isentrop mechanisch / elektrisch 
Speisewasserpumpe 84 95 324,7 
Hauptkondensatpumpe 82 95 30,1 
1. Kondensatpumpe 75 95 11,4 
2. Kondensatpumpe 75 95 8,3 
HD-Teilturbine 90,1 --- --- 
MD-Teilturbine 93,8 --- --- 
ND-Teilturbine 88,2 --- --- 
Generator --- 98,5 --- 
--- Grädigkeit [K] Druckverlust, Wasserseite [bar] 
Druckverlust, 
Dampfseite 
Enthitzer 15 0,5 
3 bis 4 % des Ent-
nahmedruckes HD-Vorwärmer  -1 bis 2 1 bis 3 
ND-Vorwärmer 3 1 
Kondensatkühler  5 1 --- 
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4.2.4 Kühlung 
Im Referenz-Kraftwerk wird entsprechend dem in Kapitel 2.1.4 beschriebenen Stand der 
Technik das Kreislaufkühlsystem mit dem Naturzug-Nasskühlturm verwendet. Das Kühlsys-
tem mit der in Abbildung 4.2 dargestellten Ablaufstruktur besteht aus 
- Hauptkühlwassersystem 
- Nebenkühlwassersystem 
- Zwischenkühlwassersystem und 
- Zusatzwassernachspeisung. 
 
Abbildung 4.2:  Ablaufstruktur des Kühlsystems des Referenz-Kraftwerkes 
Das Hauptkühlwassersystem führt die Kondensationswärme aus dem Kondensator ab. Mit 
dem Zwischenkühlwassersystem werden kleinere Verbraucher wie Öl- und H2-Kühler ge-
kühlt. Die Haupt- und Zwischenkühlwassersysteme werden mittels des Nebenkühlwasser-
systems verbunden. Das Nebenkühlwasser wird vor dem Kondensator dem Hauptkühlwas-
serstrom entnommen und nach dem Kondensator diesem wieder zugeführt. Die vom Kühl-
wasser aufgenommene Wärme wird im Nasskühlturm durch die konvektive Kühlung und 
Verdunstungskühlung an die nach oben strömende Umgebungsluft abgegeben. Die Wasser-
verluste durch das Verdampfen und Abfluten werden mittels des Kühlturmzusatzwassersys-
tems gedeckt. Das Rein-Rauchgas nach der Entschwefelung wird in den Kühlturm eingelei-
tet. Die Teilprozesse und Module der Kühlung des Referenz-Kraftwerkes sowie deren Auf-
gaben sind in Tabelle 4.14 zusammengefasst. 
Die Modellierung der Module der Wärmeübertragung und Arbeitsmaschinen ist in Kapiteln 
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Tabelle 4.14:  Teilprozesse und Module der Kühlung des Referenz-Kraftwerkes 




Kondensator Übertragung der Kondensationswärme an das Kühlwasser 
Kühlturm Abgabe der Abwärme an die Umgebung 




Zwischenkühlwasserpumpe Ausgleich der Druckverluste im Zwischen-kühlwassersystem 








Die durch den Naturzug-Nasskühlturm erreichte mittlere Kaltwassertemperatur wird mit 
18°C angenommen, mit der Folge, dass der Kühlgrenzabstand mit 11 K am unteren Wert 
des in Kapitel 2.1.4 genannten Bereiches liegt. Die durch den Naturzug-Nasskühlturm abzu-
führende Abwärme des Hauptkühlwassersystems setzt sich aus der Kondensatorabwärme 
und der Abwärme der mit dem Zwischenkühlwassersystem versorgten Nebenverbraucher  
zusammen: 
HKWS Kondensator ZKWSQ Q Q      4.1 
mit 
HKWSQ  Abwärme des Hauptkühlwassersystems 
KondensatorQ  Kondensatorabwärme 
ZKWSQ  Abwärme des Zwischenkühlwassersystems 
 
Der Kondensatordruck des Wasser-Dampf-Kreislaufes von 45 mbar (vgl. Tabelle 4.12) ent-
spricht einer Dampf- bzw. Kondensattemperatur von 31°C. Der Kühlwassermassenstrom 
zwischen 30 und 60 kg/s pro Kilogramm des zu kondensierenden Dampfes ist laut [25, S. 
264] wirtschaftlich. Bei einem zu kondensierenden Dampfstrom des Referenz-Kraftwerkes 
von ca. 260 kg/s (Simulationsergebnis) und dem angenommenen mittleren spezifischen 
Kühlwassermassenstrom von 45 kg/s pro Kilogramm des zu kondensierenden Dampfes 
ergibt sich ein Kühlwassermassenstrom von 11700 kg/s. Durch die Wärmebilanz ergibt sich 
eine Aufwärmespanne im Kondensator von rund 11 K, die nahezu in der Mitte des Datenbe-
reiches aus Kapitel 2.1.4 liegt. Dies entspricht einer Kondensatorgrädigkeit am warmen Ende 
des Oberflächenkondensators von 2 K. Beim Kondensator handelt es sich um einen Ober-
flächenwärmeübertager mit Phasenwechsel, so dass die Kondensatorabwärme aus Glei-
chung 3.25 berechnet wird. Der isentrope sowie mechanische / elektrische Wirkungsgrad der 
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Hauptkühlwasserpumpe orientiert sich an dessen der Speisewasserpumpe aus Tabelle 




Nach [17, S. 437] wird mittels des Nebenkühlwassers ca. 3 % der Gesamtwärme abgeführt. 
Aufgrund der geringeren Aufwärmspanne von 5 K anstelle von oben ermittelten 11 K wird 
jedoch ein proportional höherer Kühlwasserstrom benötigt. Hinzu kommt, dass die 
Druckverluste, die durch die Zwischenkühlwasserpumpen ausgegliechen werden, höher als 
bei der Hauptkühlwasserpumpe sind. Der Elektrizitätsbedarf der Zwischenkühlwasser-
pumpen steigt daher überproportional an und wird aus projektinternen Angaben mit 9,3 % 
des Hauptkühlwassersystems geschätzt. 
 
Zusatzwassernachspeisung 
Der Elektrizitätsbedarf der Zusatzwasserpumpe wird aus projektinternen Angaben mit 
100 kW geschätzt. Die Auslegungsparameter des Kühlsystems sind in Tabelle 4.15 zusam-
mengefasst. 
Tabelle 4.15:  Module und Auslegungsparameter des Kühlsystems des Referenz-
Kraftwerkes 
Modul Parameter Wert Einheit 
Kühlturm 
Kaltwassertemperatur 18 °C 
Abwärme Gleichung 4.1 MWth 
Kondensator 
Grädigkeit am warmen Ende 2 K 
Abwärme Gleichung 3.25 MWth 
Hauptkühlwas-
serpumpe 
Wirkungsgrad, isentrop 84 % 
Wirkungsgrad, mechanisch / elektrisch 95 % 





Abwärme 3 % des Kon-densators 
Aufwärmspanne des Nebenkühlwassers 5 K 
Grädigkeit 5 K 
Zwischenkühl-




pumpe Elektrizitätsbedarf 100 kW 
                                                
21 HKWS: Hauptkühlwassersystem 
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4.2.5 Rauchgasreinigung 
Die Rauchgasreinigung des Referenz-Kraftwerkes besteht aus der 
- selektiven katalytischen Stickoxidminderung mit Ammoniak, 
- kalten elektrischen Entstaubung mittels Elektrofilters und 
- nassen Entschwefelung mittels Kalksteinwäsche. 
und entspricht damit dem in Kapitel 2.1.5 beschriebenen Stand der Technik. Die Ablaufstruk-
tur der Rauchgasreinigung des Referenz-Kraftwerkes mit der Angabe der simulierten In- und 
Outputströme ist in Abbildung 4.3 dargestellt. 
Die Entstickung befindet sich zwischen dem Dampferzeuger und dem Rauchgas-
Luftvorwärmer in einer sogenannten „High-Dust-Anordnung“, vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt 
„Stickoxidminderung“, Abbildung 2.3. Als Reduktionsmittel steht druckverflüssigtes Ammoni-
ak zur Verfügung. Das aus dem Vorratsbehälter entnommene und verdampfte Ammoniak 
wird der Trägerluft zugemischt, die nach dem Primärluftgebläse entnommen wird, und rea-
giert am Katalysator zum Stickstoff und Wasserdampf. 
Die Entstaubung findet im kalten Elektrofilter nach dem Rauchgas-Luftvorwärmer und vor 
dem Rauchgasgebläse statt. 
Die Entschwefelung ist der letzte Teilprozess der Rauchgasreinigung vor dem Einleiten des 
Rein-Rauchgases in den Kühlturm. Das Rauchgas nach dem Rauchgasgebläse wird in den 
Wäscher eingeblasen, reagiert mit der im Gegenstrom versprühten Kalksteinsuspension, 
verlässt den Wäscher und wird in den Kühlturm oberhalb des Kühlwassers eingeleitet. Die 
Kalksteinsuspension wird von den Absorberumwälzpumpen umgepumpt und wird je nach 
Verbrauch mit frischer nachgefüllt. Die Gipsanlage beinhaltet die Entwässerungs- und 
Transporteinrichtungen. 
Die Druckverluste in der Rauchgasreinigung und rauchgasseitig im Rauchgas-Luftvorwärmer 
werden durch das Rauchgasgebläse ausgeglichen. 
 
Abbildung 4.3:  Ablaufstruktur der Rauchgasreinigung des Referenz-Kraftwerkes 
Die Teilprozesse und Module der Rauchgasreinigung des Referenz-Kraftwerkes sowie deren 
Aufgaben sind in Tabelle 4.16 zusammengefasst. 
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Tabelle 4.16:  Teilprozesse und Module der Rauchgasreinigung des Referenz-Kraftwerkes 
Teilprozess Modul Zweck 
Entstickung Entstickung Stickoxidminderung des Rauchgases 
Entstaubung Entstaubung Staubminderung des Rauchgases 
Entschwefe-
lung 
Entschwefelung Schwefeloxid- und Staubminderung des Rauchgases 
Rauchgasgebläse Ausgleich der Druckverluste in der Rauchgasreinigung und im Rauchgas-Luftvorwärmer (rauchgasseitig) 
 
Die Auslegungswerte der Rauchgasreinigung des Referenz-Kraftwerkes entsprechen den 
Emissionsgrenzwerten nach Tabelle 2.5 des BImSchV-konformen Rauchgases, so dass die 
eventuell niedrigeren kundenspezifischen Anforderungen in dieser Arbeit nicht berücksichtigt 
werden. Die Konzentration der Luftverunreinigungen im Roh-Rauchgas nach dem Dampfer-
zeuger ist das Ergebnis der thermodynamischen Simulation und wird aus didaktischen 
Gründen zusammen mit den Auslegungswerten der Rauchgasreinigung in Tabelle 4.17 dar-
gestellt. Der globale Emissionsminderungsgrad wird nach Gleichung 3.35 berechnet und 
beschreibt im Unterschied zum lokalen die Emissionsreduktion im ganzen Rauchgasweg 
zwischen dem Austritt aus dem Dampferzeuger und dem Einleiten in den Kühlturm. 
Alle Angaben zu den Schadstoffkonzentrationen in Tabelle 4.17 beziehen sich auf das 
Rauchgas nach der 13. BImSchV, § 2, Abs. 1 in Verbindung mit Abs. 5: trockenes Rauchgas 
im Normzustand bei 273,15 K und 101,325 kPa beim Bezugssauerstoffgehalt von 6 Vol.-%. 








rungsgrad, global  
mg/Nm³ mg/Nm³ % 
NOX 462 150 67,5 
Gesamtstaub 13779 10 99,9 
SOX 1228 150 87,0 
 
Die Modellierung der Module der Rauchgasreinigung ist in Kapitel 3.2.3.7 beschrieben. Die 
Auslegungsparameter werden im Weiteren modulweise quantifiziert. 
 
Stickoxidminderung 
Die Umsetzung der Stickoxide in Stickstoff und Wasserdampf wird im Modul Entstickung 
nach Gleichungen 2.2 und 2.3 simuliert. Die NOX-Konzentration im Rein-Rauchgas von 
150 mg/Nm³ im BImSchV-konformen Rauchgaszustand ist mit dem in Tabelle 4.17 
angegebenen Auslegungswert des Referenz-Kraftwerkes definiert. Da das NOX im Rauchgas 
zu ca. 95 % aus dem wasserunlöslichen NO besteht [16, S. 302], wird angenommen, dass 
die nachfolgende nasse Entschwefelung keine weitere Minderung der NOX-Konzentration 
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bewirkt. Somit ist der o.g. Auslegungswert allein durch die Entstickung einzuhalten, was zur 
Folge hat, dass die NOX-Konzentration nach der Entstickung mit 150 mg/Nm³ deren im Rein-
Rauchgas entspricht. 
Der Leistungsbedarf einer katalytischen Entstickungsanlage wird im Wesentlichen durch den 
zu reduzierenden NOX-Massenstrom beeinflusst und beträgt bis zu 0,5 % der Bruttoleistung 
des Kraftwerkes, vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Stickoxidminderung“. Die Analyse der Stick-
oxidminderung im hier simulierten Referenz-Kraftwerk ergibt Folgendes: 
- Die infolge der stationären Simulation ermittelte NOX-Konzentration im Roh-
Rauchgas des Referenz-Kraftwerkes beträgt 462 mg/Nm³ im BImSchV-konformen 
Zustand (vgl. Tabelle 4.17) und ist mit dem Wert der Konzeptstudie „Referenzkraft-
werk NRW“ mit 500 mg/Nm³ [19, S. 75] gut vergleichbar. Die 8 %-ige Differenz zwi-
schen der Simulation und der Studie ist auf die stationäre Gleichgewichtsmodellie-
rung der Brennkammer, die tatsächlich so nicht gegeben vorliegt, zurückzuführen. 
Grundsätzlich liegt die NOX-Konzentration im Rauchgas des Kraftwerkes mit Primär-
maßnahmen mit 250 bis 500 mg/Nm³ um den Faktor 2 bis 3 unter denen des Kraft-
werkes ohne Primärmaßnahmen (700 bis 1200 mg/Nm³) [14, S. 359], vgl. auch Kapi-
tel 2.1.1, Tabelle 2.2. 
- Der trockene Rauchgasvolumenstrom mit 372 Nm³/s ist aufgrund der mit 1,15 niedri-
gen Luftzahl (vgl. Tabelle 4.9) gemessen an Literaturwerten relativ klein. Der zu redu-
zierende NOX-Massenstrom ist deshalb mit 596 kg/h relativ gering. Der Ammoniak-
bedarf wird im Referenz-Kraftwerk mit 338 kg/h simuliert, inklusive des zugelassenen 
Ammoniakschlupfes. Die Pumpen dieser Größenordnung haben einen Leistungsbe-
darf je nach Randbedingungen im ein- bis zweistelligen kWel-Bereich. 
- Die Verdampfungsenthalpie des flüssigen Ammoniaks im Vorratsbehälter im Zustand 
von 20°C und 17 bar beträgt ca. 1190 kJ/kg [34, S. 130], so dass die elektrisch be-
triebene Verdampfung des oben genannten Ammoniakstromes eine Leistungsauf-
nahme im Idealfall von ca. 112 kWel oder 0,02 % Kraftwerksbruttoleistung benötigt. 
Daher ist der oben angegebene Maximalwert aus Literatur für den Eigenbedarf der Entsti-
ckung von bis zu 0,5 % der Kraftwerksbruttoleistung für das hier simulierte Referenz-
Kraftwerk zu hoch. Auf der Grundlage der oben beschriebenen Analyse wird der Leistungs-
bedarf der SCR-Entstickungsanlage mit 0,1 % der Kraftwerksbruttoleistung oder 605 kWel 
angenommen. 
Der Druckabfall der Entstickungsanlage beträgt nach Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Stickoxidmin-
derung“ 4 bis 10 mbar und hängt von folgenden Faktoren ab: 
- Konfiguration der Katalysatoranlage 
- Anzahl der Katalysatorlagen 
- Verschmutzung des Katalysatormaterials im Betrieb. 
Bei NOX-Roh-Rauchgaswerten von 400 bis 500 mg/Nm³ werden zwei aktive Katalysatorla-
gen und eine Reservelage eingesetzt (sogenannte 2+1 Konfiguration) [128, S. 8]. Beim 
Druckverlust von 2 mbar pro eine frische Katalysatorlage [128, S. 8] und unter Berücksichti-
gung des angenommenen Druckverlustanstieges während des Kraftwerksbetriebes um 
100 % beträgt der gesamte durchschnittliche Druckverlust der Entstickungsanlage 6 mbar. 
4.2 Prozessdefinition und -beschreibung 
  137 
Wegen der unvollständigen Reaktion zwischen Stickoxiden und Ammoniak verlässt ein Teil 
des Ammoniaks den Entstickungsprozess unreagiert. Mit zunehmendem NH3/NOX-Verhältnis 
und mit abnehmender Aktivität des Katalysators steigt der Ammoniakschlupf an und be-
schränkt somit die Reisezeit des Katalysators [29, S. 111]. Um den Ammoniakgehalt in der 
Flugasche, die in der Entstaubung erfasst wird, auf 100 mg/kg zu beschränken, wird der 
NH3-Schlupf in der Konzeptstudie „Referenzkraftwerk NRW“ auf 2 ppm begrenzt. [19, S. 75]. 
Dieser Wert wird auch hier verwendet. 
Das flüssige Ammoniak wird nach der Verdampfung der Trägerluft zugemischt (vgl. Kapitel 
2.1.5, Abschnitt „Stickoxidminderung“), die nach dem Primärluftgebläse entnommen wird. 
Um einen sicheren Abstand zur unteren Explosionsgrenze von 15,7 Vol.-% Ammoniak in Luft 
einzuhalten, wird ein Volumenanteil von Ammoniak in Luft nach [28, S. 988] mit 5 Vol.-% 




Die Abscheidung der Feststoffe (Partikel) aus gasförmigen Bestandteilen des Rauchgases 
wird im Modul Entstaubung simuliert. Die Partikel-Konzentration im Rein-Rauchgas von 
10 mg/Nm³ im BImSchV-konformen Rauchgaszustand ist durch den in Tabelle 4.17 angege-
benen Auslegungswert definiert. Die nach der Entstaubung angeordnete nasse Entschwefe-
lung scheidet je nach Partikelgröße über 50 % des im Rauchgas noch enthaltenen Staubes 
ab [29, S. 116, Tabelle 3.14]. Um den oben genannten Auslegungswert des Referenz-
Kraftwerkes einzuhalten, ist es ausreichend, die Entstaubung auf die Partikel-Konzentration 
nach Entstaubung von 20 mg/Nm³ im BImSchV-konformen Rauchgaszustand auszulegen. 
Das simulierte Roh-Rauchgas nach dem Rauchgas-Luftvorwärmer hat folgende Eigenschaf-
ten:  
- Wasserdampfgehalt des Rauchgases: 6,8 Vol.-%  
 Wasserdampftaupunkt des Rauchgases ca. 38°C 
- Schwefeltrioxidkonzentration: 3 ppm und  
- Rauchgastemperatur: 110°C. 
Aus diesen Werten wird der elektrische Staubwiderstand auf Basis der Abbildung 2.5 mit 
ca. 1010 Ohm*cm ermittelt, mit der Folge, dass die Abscheidebedingungen in einem solchen 
Rauchgas als gut einzustufen sind. 
Werden die Literaturangaben zum Leistungsbedarf des Elektrofilters aus Tabelle 2.8 auf den 
Rauchgasvolumenstrom von 2,16 Mio. m³/h oder 1,51 Mio. Nm³/h und die Bruttoleistung des 
Referenz-Kraftwerkes von 600 MWel umgerechnet, beträgt der Streuungsbereich der Litera-
turdaten von 0,2 bis 18 kWel pro Megawatt installierter Leistung, wobei die Werte im unteren 
Bereich häufiger auftreten. Unter Berücksichtigung des geringen abzuscheiden Flugasche-
massenstroms von 6,2 kg/s und der oben beschriebenen guten Abscheidebedingungen wird 
für die Entstaubung in dieser Arbeit der Leistungsbedarf von 1,0 kWel/MWel oder 0,1 % der 
Kraftwerksbruttoleistung aus dem unteren Bereich der Literaturdaten angenommen. Auf-
grund der niedrigeren Gasgeschwindigkeit des Rauchgases aus der Steinkohlefeuerung im 
Elektrofilter von 1,1 bis 1,3 m/s [14, S. 739], [32, S. 740] wird der Druckverlust im Elektrofilter 
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Die Umsetzung der Schwefeloxide in Gips und CO2 wird im Modul Entschwefelung nach 
Gleichung 2.5 simuliert. Die SOX-Konzentration im Rein-Rauchgas von 150 mg/Nm³ im  
BImSchV-konformen Rauchgaszustand ist durch den in Tabelle 4.17 angegebenen Ausle-
gungswert definiert. Die Entschwefelung ist das letzte Modul der Rauchgasreinigung des 
Referenz-Kraftwerkes, so dass die SOX-Konzentration nach Entschwefelung mit 150 mg/Nm³ 
deren im Rein-Rauchgas entspricht. 
Nach Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entschwefelung“ beträgt der Leistungsbedarf einer Entschwe-
felungsanlage 1 bis 3 % der Bruttoleistung, wobei die neuen Steinkohledampfkraftwerke ei-
nen Leistungsbedarf von durchschnittlich 0,5 % der Bruttoleistung haben, vgl. Tabelle 2.8. 
Die in dieser Arbeit verwendete Kohle enthält nur 0,6 Gew.-% Schwefel (vgl. Tabelle 4.3) 
und gehört damit zu den schwefelarmen Kohlen, die in der Kontinentaleuropa verwendet 
werden, deren Schwefelgehalte nach [20, S. 120] im Allgemeinen im Bereich von 0,3 bis 
6,6 Gew.-% liegen. Die SOX-Konzentration des Roh-Rauchgases aus der Verbrennung der 
oben genannten schwefelarmen Kohle beträgt unter Berücksichtigung des Schwefelumsatz-
grades von 95 % (vgl. Tabelle 4.6) 1228 mg/Nm³tr. bei 6 Vol.-% Sauerstoff oder als Emissi-
onsfracht 553 g/s. Dies ist gering im Vergleich zu den Konzentrationen aus Tabelle 2.8 oder 
mit spezifischen Emissionsfrachten aus [20, S. 120] (0,5 bis 1,0 kg/GWth). Daher wird ange-
nommen, dass der Gesamtleistungsbedarf der Entschwefelung des Referenz-Kraftwerkes 
von 0,5 % der Kraftwerksbruttoleistung ausreichend ist. Der Gesamtleistungsbedarf wird in 
Tabelle 4.18 in den Leistungsbedarf der Absorberumwälzpumpen und der Nebenanlagen 
anhand der Parameter „abgeschiedener SOX-Massenstrom“ und „Entschwefelungsgrad“ auf-
geschlüsselt. Dabei wird aufgrund des Kapitels 2.1.5, Abschnitt „Entschwefelung“ angenom-
men, dass der Leistungsbedarf der Absorberumwälzpumpen 80 % des Gesamtleistungsbe-
darfes der Entschwefelung beträgt. 
Der nach Gleichung 3.35 berechnete Entschwefelungsgrad von 87 % (vgl. Tabelle 4.17 und 
Tabelle 4.18) ist höher der als nach der 13. BImSchV, § 4, Abs. 1, Nr. 1, Buchstabe e, cc und 
bbb geforderte Schwefelabscheidegrad von 85 % [15], so dass die Anforderungen der 
13. BImSchV sowohl hinsichtlich des Emissionsgrenzwertes als auch hinsichtlich des Schwe-
felabscheidegrades erfüllt sind.  
Der Druckverlust des Entschwefelungsabsorbers wird mit 25 mbar als Mittelwert des in Kapi-
tel 2.1.5, Abschnitt „Entschwefelung“ genannten Bereiches festgelegt. Das Rein-Rauchgas 
kühlt sich infolge der nassen Entschwefelung auf die Wasserdampfsättigungstemperatur ab. 
Die Gips-Reinheit und Gips-Feuchte werden aus Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entschwefelung“ 
mit 95 % und 10 % entsprechend übernommen. 
Der stöchiometrische Sauerstoffbedarf zur Oxidation der Sulfite zu Gips beträgt nach Glei-
chung 2.5 ein halbes Mol O2 pro Mol reduzierter Schwefeloxide oder 0,250 kg O2 bzw. 
1,190 kg Luft pro kg reduzierter Schwefeloxide. Aufgrund des erforderlichen Luftüberschus-
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ses wird in dieser Arbeit ein spezifischer Oxidationsluftbedarf von 5 Nm³ Luft pro kg reduzier-
ter Schwefeloxide angenommen. 
Tabelle 4.18:  Aufschlüsselung des Leistungsbedarfes der Entschwefelungsanlage des Re-
ferenz-Kraftwerkes 








abgeschieden 0,485 kg/s 0,1 605 
Absorberumwälzpumpen Entschwefelungsgrad 87 % 0,4 2420
 
Der Prozesswasserbedarf ergibt sich aus der Kühlung des Rauchgases von der Rauchga-
seintrittstemperatur bis zur -austrittstemperatur, aus der Wasserdampfsättigung des Rauch-
gases bei der Rauchgasaustrittstemperatur und aus dem Wasserbedarf für die Bildung des 
feuchten Gipses. Durch die Gipsaufbereitung und -entwässerung entsteht Abwasser, das der 
Abwasserbehandlungsanlage zugeführt wird. Nach [20, S. 124] ist in Steinkohlekraftwerken 
mit 5 kg Abwasser pro kg reduzierter Schwefeloxide zu rechnen. Als Schlamm werden feste 
Rückstände aus der Abwasserbehandlung aus der Rauchgasreinigung bezeichnet. Nach 
[20, S. 124] ist in Steinkohlekraftwerken mit 60 g Schlamm pro kg reduzierter Schwefeloxide 
zu rechnen. 
In Tabelle 4.19 sind die Druckverluste der einzelnen Module aus Tabelle 4.20 und Tabelle 
4.9 zusammengefasst sowie deren Summe angegeben, die durch das Rauchgasgebläse 
auszugleichen ist. Der Überdruck bei der Einleitung in den Kühlturm wird mit 3 mbar ange-
nommen. Die Wirkungsgrade des Rauchgasgebläses entsprechen denen der Primär- und 
Sekundärgebläse, vgl. Tabelle 4.10. 
Tabelle 4.19:  Auslegungsparameter des Rauchgasgebläses des Referenz-Kraftwerkes 
Modul 
Druckverlust [mbar] Wirkungsgrad [%] 
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Die Auslegungsparameter der Rauchgasreinigung sind in Tabelle 4.20 zusammengefasst. 
Tabelle 4.20:  Auslegungsparameter der Rauchgasreinigung des Referenz-Kraftwerkes 
Modul Parameter Wert Einheit 
Entstickung  
NOX-Konzentration im Rein-Rauchgas* 150 mg/Nm³ 
NOX-Konzentration nach Entstickung* 150 mg/Nm³ 
Leistungsbedarf  0,1 % der Brutto-leistung 
Druckverlust  6 mbar 
NH3-Schlupf 2 ppm 
NH3-Konzentration in Trägerluft 5 Vol.-% 
Entstaubung 
Partikel-Konzentration im Rein-Rauchgas* 10 mg/Nm³ 
Partikel-Konzentration nach Entstaubung* 20 mg/Nm³ 
Leistungsbedarf  0,1 % der Brutto-leistung 
Druckverlust  4 mbar 
Entschwefelung 
SOX-Konzentration im Rein-Rauchgas* 150 mg/Nm³ 
SOX-Konzentration nach Entschwefelung* 150 mg/Nm³ 
Gesamtleistungsbedarf, davon 0,5 
% der Brutto-
leistung - Absorberumwälzpumpen 0,4 
- Nebenanlagen 0,1 
Druckverlust  25 mbar 
Gips-Reinheit 95 Gew.-% 
Gips-Feuchte 10 Gew.-% 
Oxidationsluftbedarf 5 Nm³/kg SO2, red.
Abwasser 5 kg/kg SO2, red. 
Schlamm 0,06 kg/kg SO2, red. 
 
* Angaben für den BImSchV-konformen Rauchgaszustand: 13. BImSchV, § 2, Abs. 1 in Verbindung 
mit Abs. 5: Bezugswert: trockenes Rauchgas im Normzustand 273.15 K, 101,3 kPa beim Bezugs-
sauerstoffgehalt von 6 Vol.-%. 
 
Im nächsten Kapitel werden die Ergebnisse der Simulation des Referenz-Kraftwerkes darge-
stellt. 
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4.3 Ergebnisse der thermodynamischen Simulation 
In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der computergestützten thermodynamischen Simu-
lation des in Abbildung 4.1 gezeigten und in Kapiteln 4.2.1 bis 4.2.5 ausgelegten Referenz-
Kraftwerkes dargestellt. Das Ziel ist die Ermittlung der energetischen Effizienz des Referenz-
Kraftwerkes sowie der Rauchgasdaten und der Stoffbilanz als Auslegungs- und Vergleichs-
grundlage des Oxyfuel-Kraftwerkes. 
Das Referenz-Kraftwerk hat einen Nettowirkungsgrad von 45,90 %-Punkten und entspricht 
damit dem fortschrittlichen Stand der steinkohlebefeuerten Kraftwerke, vgl. Kapitel 2.1, Ta-
belle 2.1. Mit den in Tabelle 4.12 angegebenen Dampfparametern weist der Wasser-Dampf-
Kreislauf des Referenz-Kraftwerkes einen Wirkungsgrad von 51,90 %-Punkten auf, der 
Kraftwerksbruttowirkungsgrad beträgt 49,57 %-Punkte. Die energetischen Parameter des 
Referenz-Kraftwerkes sind in Tabelle 4.21 zusammengefasst. 
Tabelle 4.21:  Energetische Parameter des Referenz-Kraftwerkes 
Parameter Wert Einheit 
Feuerungswärmeleistung 1210,3 MWth 
Bruttoleistung 600,0 MWel 
Nettoleistung 555,5 MWel 
Eigenbedarf 44,5 MWel 
Bruttowirkungsgrad 49,57 %-Punkte 
Nettowirkungsgrad 45,90 %-Punkte 
 
Der Eigenbedarf des Referenz-Kraftwerkes beträgt 3,67 %-Punkte oder 44,5 MWel. Die Ver-
teilung des Eigenbedarfes nach den Prozessen des Kraftwerkes zeigt Abbildung 4.4. Der 
Eigenbedarf des Prozesses „Rauchgasreinigung“ mit 6,8 MWel oder 15,2 % des gesamten 
Eigenbedarfes wird in die Teilprozesse (Entstickung, Entstaubung und Entschwefelung) dif-
ferenziert. Der Eigenbedarf der (Teil)-Prozesse in Abbildung 4.4 beinhaltet neben dem direk-
ten Eigenbedarf auch den anteiligen Eigenbedarf der Arbeitsmaschinen für die Überwindung 
der Druckverluste in den jeweiligen Komponenten der (Teil)-Prozesse. Beispielsweise be-
steht der Eigenbedarf des Teilprozesses „Entstaubung“ aus dem Eigenbedarf des Elektrofil-
ters und dem anteiligen Eigenbedarf des Rauchgasgebläses für den Ausgleich des Druck-
verlustes des Rauchgases im Elektrofilter. Der Eigenbedarf des Prozesses „Luftbereitstel-
lung“ setzt sich aus den anteiligen Leistungen der Primär- und Sekundärluftgebläse sowie 
des Rauchgasgebläses für den Ausgleich des Druckverlustes der Luft in allen Luftvorwär-
mern und Leitungen zusammen. Die anteilige Leistung der Arbeitsmaschine wird aus dem 
Anteil des zu überwindenden Druckverlustes in den Komponenten des jeweiligen Prozesses 
zur gesamten Druckerhöhung dieser Arbeitsmaschine berechnet. 
Der größte Einzelverbraucher des Referenz-Kraftwerkes ist die Speisewasserpumpe mit dem 
Leistungsbedarf von 20,0 MWel oder 45 % des gesamten Eigenbedarfes. Die Leistungsbe-
darfe der einzelnen Kraftwerkskomponenten sind im Anhang 10.4, Tabelle 10.5 dargestellt. 
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Abbildung 4.4:  Eigenbedarf des Referenz-Kraftwerkes nach (Teil-) Prozessen 
Die Rauchgaszusammensetzung und -parameter sowie die Schadstoffkonzentration nach 
der Brennkammer und nach dem jeweiligen Teilprozess der Rauchgasreinigung sind in Ta-
belle 4.22 angegeben. Die Parameterveränderungen in Tabelle 4.22 sind auf die Stoffumsät-
ze, -ein- und -austräge bei der Rauchgasreinigung und bei der Luftvorwärmung zurückzufüh-
ren. Im Folgenden werden die ausgewählten Parameterveränderungen erläutert. 
Die CO2-Konzentration im Rauchgas sinkt infolge des Falschlufteintrages im regenerativen 
Rauchgas-Luftvorwärmer (vgl. Kapitel 2.1.2 und 4.2.2 sowie Tabelle 4.9) von 15,2 auf 
14,5 Vol.-%. Der CO2-Abfall beträgt damit 0,75 %, mit der Folge, dass sich der Wirkungsgrad 
des Dampferzeugers nach [16, S. 151] um 0,075 %-Punkte verringert. Der Falschlufteintrag 
erhöht den Sauerstoffvolumenanteil im trockenen Rauchgas von 2,8 auf 3,9 Vol.-% und den 
feuchten Rauchgasvolumenstrom im Normzustand um 5 % und verursacht damit zusätzliche 
Investitions- und Betriebskosten. Die weitere Absenkung der CO2-Konzentration auf 
13,8 Vol.-% ist auf die Verdünnung mittels des während der Entschwefelung in das Rauch-
gas eingetragenen und verdampften Wassers zurückzuführen. Durch den Wasserdampf-
eintrag steigt der feuchte Rauchgasvolumenstrom nach der Entschwefelung im Normzustand 
um weitere 5 %. 
Der CO2-Massenstrom des Referenz-Kraftwerkes aus der Kohleverbrennung steigt im 
Rauchgasweg aufgrund des Eintrages der CO2-haltigen Falschluft und aufgrund der CO2-
Bildung in der Entschwefelung gemäß Gleichung 2.4 um 0,3 % an. 
Die SOX-, NOX- und Staub-Konzentrationen sind zwecks Vergleichbarkeit mit denen des 
Oxyfuel-Kraftwerkes sowohl in Milligramm pro Normkubikmeter im trockenen Zustand, als 
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auch im BImSchV-konformen Zustand22 angegeben. Die Schadstoffkonzentrationen nach 
dem jeweiligen Teilprozess der Rauchgasreinigung sind als Zielwerte durch die Spezifikation 
der Rauchgasreinigung in Tabelle 4.17 sowie durch die Festlegungen in Kapitel 4.2.5 defi-
niert. Die Angabe des Sauerstoffvolumenanteils im trockenen Rauchgas dient der Umrech-
nung der Schadstoffkonzentrationen aus dem tatsächlichen in den BImSchV-konformen Zu-
stand gemäß Gleichung 3.33. Die Rauchgastemperatur nach der Brennkammer ist in Tabelle 
4.6 vorgegeben, die übrigen Temperaturen stellen sich prozessbedingt ein. 














N2  Vol.-% 74,13 74,13 74,29 74,29 70,08
CO2 Vol.-% 15,24 15,23 14,49 14,49 13,77
O2 Vol.-% 2,62 2,61 3,51 3,51 3,42
H2O Vol.-% 7,04 7,07 6,77 6,77 11,11
Ar Vol.-% 0,89 0,89 0,89 0,89 0,85
O2 Vol.-%, tr. 2,82 2,81 3,76 3,76 3,85
Rauchgas-
massenstrom 
gasförmig kg/s, f. 524 524 550 550 569
mit Flugstaub kg/s, f. 530 530 556 550 569
Rauchgasvolumenstrom  
m³/s, f. 2115 948 599 612 510
Nm³/s, f. 400 400 420 421 444
Nm³/s, tr. 372 372 392 392 392
CO2-Massenstrom kg/s 117,276 117,276 117,289 117,289 117,625
SOX 
mg/Nm³, tr. 1490 1490 1412 1412 172
mg/Nm³ (*) 1229 1229 1228 1228 150
NOX 
mg/Nm³, tr. 560 182 173 173 172
mg/Nm³ (*) 462 150 150 150 150
Staub 
mg/Nm³, tr. 16711 16711 15836 24 12
mg/Nm³ (*) 13786 13781 13779 20 10
Rauchgastemperatur °C 1200 383 110 110 48
 
(*) BImSchV-konform 
Das Referenz-Kraftwerk emittiert 762 gCO2/kWhel, Netto. 
                                                
22 Als BImSchV-konformes Rauchgas wird das Rauchgas nach der 13. BImSchV, § 2, Abs. 1 in Ver-
bindung mit Abs. 5, Nr. 2 bezeichnet, also das trockene Rauchgas im Normzustand (273,15 K,         
101,3 kPa) und beim Bezugssauerstoffgehalt von 6 Vol.-%. 
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4.4 Zusammenfassung 
Die Grundlage des Referenz-Kraftwerkes bildet das Steinkohlekraftwerkskonzept „Referenz-
kraftwerk NRW“ aus der gleichnamigen Studie, welches ein fortschriftliches und heute bau-
bares Steinkohledampfkraftwerk der 600 MW-Klasse zur Stromerzeugung repräsentiert. Das 
Referenz-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung stellt die Basis und Vergleichsgrundlage für die 
Definition und thermodynamische Analyse der Oxyfuel-Kraftwerke dar. 
Die Definition des Referenz-Kraftwerkes berücksichtigt die Anforderungen der Modellie-
rungsmethode aus Kapitel 3.2 hinsichtlich der Vergleichbarkeit der Ablaufstruktur zwischen 
den unterschiedlichen Kraftwerken und beinhaltet die modulweise Quantifizierung der Ausle-
gungsparameter mittels Literatur und anhand des Standes der Technik aus Kapitel 2.1. Bei 
größeren Wertebereichen und / oder fehlenden Daten wird eigene Abschätzung und Ausle-
gung durchgeführt. 
Das Referenz-Kraftwerk zeichnet sich aus durch 
- die fortschrittlichen Dampfparameter 285 bar / 600°C / 620°C 
- den niedrigen Kondensatordruck von 45 mbar 
- die Hoch-, Mittel- und Niederdruckteilturbine mit dem Wirkungsgrad von bis zu 93,8 % 
- die 8-stufige Vorwärmstrecke mit dem externen Enthitzer mit der Speisewasserein-
trittstemperatur von 303,4°C 
- die Kreislaufkühlung mit Naturzug-Nasskühlturm 
- die Luftvorwärmung in einem Regenerativ-Luftvorwärmer auf 350°C 
- die mit 115°C niedrige Rauchgastemperatur nach dem Luftvorwärmer 
- das Wärmeverschiebesystem zur Nutzung von Mühlenluftwärme 
- die Rauchgasreinigung aus selektiver katalytischer Entstickung mittels Ammoniaklö-
sung, kalter elektrischer Entstaubung und nasser Entschwefelung mittels Kalkstein-
suspension  
- die Ableitung des bis auf die Grenzwerte der 13. BImSchV gereinigten Rauchgases 
über den Kühlturm 
Der Nettowirkungsgrad des Referenz-Kraftwerkes beträgt 45,9 %-Punkte. Den größten Anteil 
des elektrischen Eigenbedarfes von insgesamt 3,7 %-Punkten hat der Wasser-Dampf-
Kreislauf mit 48 %. Die Luftbereitstellung, Rauchgasreinigung und Kühlung tragen mit jeweils 
zwischen 12 und 15 % zum Eigenbedarf bei. 
Der CO2-Gehalt im Rauchgas sinkt infolge des Eintrages der Falschluft und infolge der Was-
serdampfsättigung in der Rauchgasreinigung von 15,2 Vol.-% nach dem Dampferzeuger auf 
13,8 Vol.-% nach der Entschwefelung. Der größte Rauchgasbestandteil ist der Luftstickstoff 
mit 70,1 Vol.-%. 
Das Referenz-Kraftwerk emittiert 762 gCO2/kWhel, Netto. 
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5 Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk 
Das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk (im Weiteren auch als Basiskraftwerk genannt) stellt ein 
Oxyfuel-Kraftwerk mit der membran- und vakuumbasierten Sauerstoffbereitstellung dar, vgl. 
Definition in Kapitel 1.3. In diesem Kapitel wird das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk mit der CO2-
Abtrennung entsprechend der in Kapitel 3.2 dargestellten Modellierungsmethode thermody-
namisch analysiert. 
In Kapitel 5.1 wird das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk definiert. Die Ergebnisse der computer-
gestützten Simulation werden in Kapitel 5.2 dargestellt. Aus methodischen Gründen und um 
Wiederholungen zu vermeiden, werden die Ergebnisse der Auslegung der ausgewählten 
Komponenten des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes im Kapitel 6 „Optimierung der Ablaufstruk-
tur des Basiskraftwerkes“ bedarfsgerecht gezeigt. Eine Zusammenfassung der Komponen-
tengrößenabschätzung des Basiskraftwerkes ist in Tabelle 6.31 dargestellt. 
 
5.1 Definition und Beschreibung 
Die Ablaufstruktur, Parameter und Kraftwerkskomponenten des Oxy-Vac-Jül-Basiskraft-
werkes orientieren sich an den derzeitigen Stand der Kraftwerkstechnik und der Oxyfuel-
Forschung. Tabelle 5.1 vergleicht Merkmale des Referenz-Kraftwerkes aus Kapitel 4.2, Ta-
belle 4.4 und des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes. Die Ablaufstruktur des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes mit Angabe einzelner Prozesse in roter Umrahmung und roter Schrift ist in 
Abbildung 5.1 dargestellt. 
In den Kapiteln 5.1.1 bis 5.1.6 wird das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk prozessweise definiert. 
Die einzelnen Kapitel sind wie folgt aufgebaut: 
- Prozessbeschreibung, falls diese von der des Referenz-Kraftwerkes abweicht, ggf. 
mit der Ablaufstruktur, soweit sie aus Abbildung 5.1 nicht ersichtlich ist 
- tabellarische Prozessstruktur mit Angabe der Module und ggf. der Teilprozesse  
- modulweise Quantifizierung der Auslegungsparameter. Die Parameterwerte des Oxy-
Vac-Jül-Basiskraftwerkes entsprechen denen des Referenz-Kraftwerkes, soweit dies 
auslegungsbedingt zulässig ist. Andernfalls wird eigene Komponentenauslegung 
durchgeführt und gesondert gekennzeichnet. Bei gleichartigen Prozessen basiert die 
Quantifizierung der Auslegungsparameter des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes auf den 
Daten und Simulationsergebnissen des Referenz-Kraftwerkes. Die oxyfuelprozess- 
und membranspezifischen Auslegungsparameter werden mittels Literatur quantifi-
ziert. 
- tabellarische Zusammenfassung der nach Modulen geordneten Auslegungsparame-
ter im Vergleich zu denen des Referenz-Kraftwerkes. Bei hinzugekommenen Modu-









Steinkohlestaubfeuerung mit trockenem Ascheabzug 
Kohlezerkleinerung in einer Walzmühle 
Trocknung mittels der / des vorgewärmten 
Primärluft zurückgeführten Rauchgases 





Regelung der Sichtertemperatur mittels 
Speisewassers und kalter Luft Speisewassers 




ansaugung aus Umwelt 
Gemisch aus zurückgeführtem 
Rauchgas und Sauerstoff 
 primäre Rauchgasrückführung: kalt entwässert 
 sekundäre Rauchgasrückführung: kalt entstaubt 






Zwangsdurchlauf im Einzugdampferzeuger 
Hoch-, Mittel- und Niederdruckteilturbine, Kondensator, Speisewasser-
behälter, 8 Vorwärmstufen, externer Enthitzer, Speisewasserpumpe,   








kalte elektrische Entstaubung 
nasse Entschwefelung mittels Kalksteinsuspension und 
interner Oxidation externer Oxidation 
----- Entwässerung mittels Mischkonden-sation durch Kühlwasserkühlung 
selektive katalytische Entsti-
ckung mittels Ammoniaklösung 
Hochdruckentstickung mittels Am-
moniak-Wäsche 
----- adsorptive Wasserdampfentfernung mittels Silikagel 
----- Fremdgasabtrennung durch partielle Kondensation 
CO2-Verdichtung ----- 
8 stufige CO2-Verdichtung mit Zwi-
schenkühlung, nach den ersten vier 
Stufen mittels Mischkondensation 
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Die Ablaufstruktur, die Teilprozesse und Module der Feuerung des Oxyfuel-Kraftwerkes so-
wie deren Aufgaben unterscheiden sich nicht von denen des Referenz-Kraftwerkes aus Ta-
belle 4.5. Der einzige Unterschied ist die Kohletrocknung mittels des zurückgeführten 
Rauchgases, vgl. Kapitel 2.2.1 sowie Tabelle 5.1. Im Weiteren werden die abweichenden 
Auslegungsparameter modulweise erläutert.  
Im Modul Mahltrocknung mit Staubförderung wird die Kohle wird mittels des Gemisches 
aus dem zurückgeführten Rauchgas und dem für die Feuerung bereitgestellten Sauerstoff 
getrocknet und zu den Brennern transportiert. Die Parameter des Primäroxidanses müssen 
deshalb die Kriterien der Tabelle 2.18, in Kapitel 2.2.1, Abschnitt „Kohletrocknung mit 
Rauchgas“ erfüllen. Die Primäroxidansbereitstellung ist in Kapitel 5.1.2 beschrieben. 
Da die Kohle mit der des Referenz-Kraftwerkes identisch ist, entsprechen die Parameter 
- Leistungsbedarf der Mahlanlage 
- Staubsättigung für den pneumatischen Transport der Kohle  
- Sichtertemperatur 
- spezifischer Wärmebedarf für die Kohletrocknung 
denen des Referenz-Kraftwerkes. 
Die Primäroxidanstemperatur wird nach Gleichung 3.3 berechnet, wobei anstelle von Primär-
luftparametern sinngemäß Primäroxidansparameter verwendet werden. Die Dichte des aus 
dem Gemisch des Rauchgases und des Sauerstoffes bestehenden Oxidanses des Oxyfuel-
Kraftwerkes bei der Sichertemperatur von 100°C und dem Sichterzustand von 1,03325 bar 
ist mit 1,29323 kg/m³ um 35 % höher als die Dichte der Trägerluft im Referenz-Kraftwerk mit 
0,958 kg/m³. Daher wird im Oxyfuel-Fall ein höherer Rauchgasmassenstrom als Trägergas 
für den Kohletransport in den Staubleitungen zu den Brennern als im Luftfall benötigt. Um die 
Sichtertemperatur von 100°C nicht zu überschreiten, ist das Rauchgas als Trägergas zur 
Kohletrocknung mit 215°C kälter als die Luft im Referenz-Kraftwerk mit 275°C. Auf die Rege-
lung der Sichtertemperatur mittels des kalten Rauchgases wird verzichtet. 
Alle Parameter der Brennkammer des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes bis auf Falschluft ent-
sprechen denen des Referenz-Kraftwerkes, daher wird hier auf die weiterführende Beschrei-
bung verzichtet. 
Als Falschluft wird der unkontrollierte Lufteinbruch aufgrund der Unterdruckfahrweise der 
Feuerung definiert, vgl. Kapitel 2.2.7, Abschnitt „Minimierung der Verunreinigungen im CO2-
reichen Strom“. Der Falschlufteintrag wird in Prozent der Rauchgasmenge nach dem 
Dampferzeuger bemessen und mit 2 % konservativ (dreifache Menge der Vattenfall-
Pilotanlage, vgl. Kapitel 2.2.7) angenommen. 
                                                
23 Je nach Konfiguration und Betriebspunkt des Oxyfuel-Kraftwerkes sind die Zusammensetzung des 
Rauchgases zur Kohletrocknung sowie seine Dichte geringfügig unterschiedlich. Der angegebene 
Wert bezieht sich auf das Basiskraftwerk im Betriebspunkt „Sauerstoffabtrenngrad 60%“. 
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Die Auslegungsparameter der Feuerung sind in Tabelle 5.2 zusammengefasst und mit de-
nen des Referenz-Kraftwerkes aus Tabelle 4.6 verglichen. Das Referenz-Kraftwerk wird in 
den folgenden Tabellen als RKW und das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk als Oxy abgekürzt. 
Tabelle 5.2:  Auslegungsparameter der Feuerung des Oxyfuel-Kraftwerkes 




Leistungsbedarf der Mahlanlage 8 kWhel/tKohle
Druckverlust der Mahlanlage und Staub-
leitungen 100 mbar 
Primäroxidansparameter   
- spezifischer Trocknungswärmebedarf 258,4 kJth/kgKohle
- Staubsättigung inkl. Wasserdampf  0,50 kgKohle/m³ 
- spezifischer Volumenbedarf 1,78 m³/kgKohle 
- Sichtertemperatur 100 °C 
- Temperatur vor Mühle 275 215 °C 
- Kaltluftanteil an der Gesamtluft 2 --- % 
Brennkammer 
Feuerungswärmeleistung 1210,3 MWth 
Kohlebedarf 48,935 kg/s 
Druckverlust des Primär- und Sekundär-
oxidanses im Brenner, jeweils 20 mbar 
Verbrennungsprodukte min ΔGR  ------ 
Brennkammerendtemperatur 1200 °C 










Kesselascheanteil an der Gesamtasche 0,15 ------ 
Aschezusammensetzung vgl. Tabelle 4.7 
Strahlungsverluste 2,535 MWth 
Kesselascheverluste 1,355 MWth 
Falschluft --- 2 % 
 







Gemäß Kapitel 2.2.2 besteht die Oxidansbereitstellung aus der Sauerstoffbereitstellung und 
der Rauchgasrückführung. Unter Verwendung der Definitionen in Kapitel 2.2.2, Abschnitt 




Im Teilprozess „Sauerstoffbereitstellung“ wird der Sauerstoff aus Frischluft nach dem in Kapi-
tel 2.3.3 und in Tabelle 2.40 beschriebenen Oxy-Vac-Jül-Konzept gewonnen. Die Frischluft 
wird durch die Wärmerückgewinnung aus der sauerstoffarmen Abluft sowie aus dem abzu-
kühlenden Sauerstoff auf 800°C erwärmt. Die Frischluft wird auf die Betriebstemperatur der 
Membran von 850°C mittels des Rauchgases aus der Verbrennung oberhalb der Brenn-
kammer aufgeheizt. Die Druckverluste in der Membran und in den Wärmeübertragern wer-
den mittels des auf der kalten Seite der Frischluftzufuhr platzierten Luftgebläses ausgegli-
chen. Der abgetrennte Sauerstoff wird mittels des Vakuumsaugers mit einer einfachen Zwi-
schenstufenkühlung gefördert. 
Im Teilprozess „Primär-Rauchgasrückführung“ wird das Rauchgas zur Kohletrocknung und   
-förderung bereitgestellt und mit einem Teil des Sauerstoffes vermischt. Die in Tabelle 5.2 
definierte Sichtertemperatur von 100°C liegt unter dem Taupunkt des Roh-Rauchgases von 
143°C (vgl. Kapitel 5.1.5, Tabelle 5.9) und erfordert deshalb die Entstaubung und Entschwe-
felung des Roh-Rauchgases, um die Schwefelsäurekorrosion in den Kohlemühlen zu mini-
mieren. Da das gereinigte Rauchgas nach der Entschwefelung bei ca. 70°C mit dem Was-
serdampf gesättigt ist (vgl. Kapitel 5.1.5, Tabelle 5.14), besteht die Gefahr der Wasser-
dampfkondensation in der Rauchgasleitung zum Primäroxidansgebläse. Daher wird das 
Rauchgas zur Primär-Rauchgasrückführung erst nach der Rauchgaskondensation bei 30°C 
dem Hauptrauchgasstrom entnommen. Bei der Primär-Rauchgasrückführung handelt es sich 
deshalb um die kalte entwässerte Rauchgasrückführung, vgl. Kapitel 2.2.2, Abschnitt 
„Rauchgasrezirkulation“, Abbildung 2.9. Das zurückgeführte Primär-Rauchgas wird nach 
dem Vermischen mit dem Teil-Sauerstoffstrom im nachfolgenden Rauchgas-Oxidans-
vorwärmer mittels des Roh-Rauchgasstromes erwärmt. Vor den Kohlemühlen wird das Pri-
märoxidans in einem Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer mittels des regelbaren Spei-
sewasserstromes zwecks der Einstellung der oben genannten Sichteraustrittstemperatur 
zurückgekühlt. 
Die Sekundär-Rauchgasrückführung dient der Abkühlung der Brennkammer. Der Massen-
strom der Sekundär-Rauchgasrückführung wird so bemessen, dass die kalorische Verbren-
nungstemperatur wie bei Referenz-Kraftwerk bei 2104°C liegt, vgl. Kapitel 4.2.1 und 5.1.1, 
Tabelle 5.2. Die Sekundär-Rauchgasrückführung ist im Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk als kalte 
entstaubte Rückführung ausgeführt, vgl. Kapitel 2.2.2, Abschnitt „Rauchgasrezirkulation“, 
Abbildung 2.9. Nach der Entstaubung wird das zurückzuführende Rauchgas dem Haupt-
rauchgasstrom entnommen und mit Sauerstoff vermischt. Vor dem Eintritt in die Brennkam-
mer wird das Gemisch aus Rauchgas und Sauerstoff im Rauchgas-Oxidansvorwärmer mit-
tels des Roh-Rauchgases aufgewärmt. Das Sekundäroxidansgebläse befindet sich auf der 
kalten Seite des Gemisches aus Rauchgas und Sauerstoff. 
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In Tabelle 5.3 sind die Teilprozesse und Module der Oxidansbereitstellung sowie deren Auf-
gaben zusammengefasst. 
Tabelle 5.3:  Teilprozesse und Module der Oxidansbereitstellung des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes 
Teilprozess Modul Zweck 
Sauerstoff-
bereitstellung 
Luftgebläse Ausgleich der Druckverluste auf der Luftseite der Sauerstoffbereitstellungsanlage 
Luft-Abluft-
Wärmeübertrager 
Erwärmen der Luft / Wärmerückgewinnung 
aus der sauerstoffarmen Abluft 
Luft-O2-Wärmeübertrager 
Erwärmen der Luft / Abkühlen des Sauer-
stoffes vor dem Vakuumsauger 
Kessel-Wärmeübertrager Erwärmen der Luft auf die Betriebstempera-tur der Membran 
O2-Membran Abtrennen des Sauerstoffes 
Vakuumsauger Bereitstellen der Triebkraft für den Sauer-stofftransport 




Primäroxidansgebläse Überwinden der Druckverluste auf der Pri-märoxidansseite und in den Kohlemühlen 
Mühlenoxidans-
Speisewasservorwärmer 







Erwärmen des Primär- und Sekundäroxi-
danses / Abkühlen des Rauchgases vor der 
Entstaubung 
Rauchgasrückführgebläse Ausgleich der Druckverluste auf der Sekun-däroxidansseite 
 
Die Modellierung der Membran ist in Kapitel 3.2.3.4 beschrieben, der Module der Wärme-
übertragung und Arbeitsmaschinen – in Kapiteln 3.2.3.5 und 3.2.3.6. Im Weiteren werden die 
nach Teilprozessen und Modulen geordneten Auslegungsparameter quantifiziert. 
Die globale Oxidanszahl stellt ein Summenwert des Sauerstoffmassenstromes aus der 
Sauerstoffbereitstellung sowie der Primär- und Sekundärrauchgasrückführung dar, vgl. Kapi-
tel 2.2.2. Die globale Oxidanszahl bezieht sich deshalb auf den gesamten Oxidansbereitstel-









Aufgrund der in Kapiteln 2.3.1 und 2.3.2 beschriebenen 100 %-ig selektiven Permeation von 
Sauerstoff durch die Membran wird die Sauerstoffreinheit mit 100 % angenommen. Des Wei-
teren wird angenommen, dass die Sauerstoffbereitstellung inklusive der Peripherieeinrich-
tungen trotz des Vakuums auf der Permeatseite leckagefrei ist. 
Die Betriebstemperatur der BSCF-Membran wird mit 850°C definiert und liegt im Wertebe-
reich des Kapitels 2.3.2. Die Triebkraft für den Sauerstofftransport wird durch den Sauerstoff-
Partialdruckverhältnis beschrieben (vgl. Kapitel 2.3.2) und im Basiskraftwerk mit 1,1 auf der 
Retentatseite der Membran definiert. Der in Kapitel 3.2.3.4 definierte Sauerstoffabtrenngrad 
wird zwecks der Berechnung des optimalen Betriebspunktes zwischen 0,3 und 0,8 variiert, 
was gleichbedeutend mit 30 bis 80 % ist. Die Sauerstofferzeugungsleistung der Membran-
einheit wird nach Gleichung 3.16 berechnet. Der Druckverlust eines Membranmoduls auf der 
Feed-Retentat-Seite der Membran hängt vom Konzept des Membranapparates (beispiels-
weise Röhren- oder Multikanal oder Plattenkonzeptkonzept), seinen Anschlüssen sowie von 
den Betriebsbedingungen (Sauerstoffabtrenngrad, Gasgeschwindigkeit, Sauerstoff-
Partialdruckverhältnis) ab. Erfahrungsgemäß ist der Druckverlust des Membranmoduls ge-
ring. Beispielsweise wurde im Rahmen des Projektes HETMOC der Druckverlust für einen 
Röhren- und Plattenkonzept mit der Packungsdichte von 200 m²/m³ in Höhe von nur 1,6 Pa  
und für ein Röhrenkonzept in Höhe von nur 47,2 Pa ohne Berücksichtigung der Peripherie 
ermittelt. Aufgrund der Vielzahl der Einflussparameter wird in dieser Arbeit der feedseitige 
Druckverlust mit 2 % des Eintrittsdruckes angenommen. Beim Betrieb unter atmosphäri-
schem Druck würde dies einen Druckverlust von 2000 Pa bedeuten, so dass dadurch auch 
der Druckverlust der Sauerstoffletungen auf der Permeatseite der Membran abgedeckt ist. 
An den Vakuumsauger werden seitens des Oxy-Vac-Jül-Prozesses die in Tabelle 5.4 auf-
gelisteten Anforderungen gestellt. Die dort genannten Datenbereiche stellen entweder die 
prozessbedingten Randbedingungen oder Simulationsergebnisse dar. 
Tabelle 5.4:  Anforderungen an Vakuumsauger des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes 
Parameter Einheit Datenbereich Einflussfaktor 
Fördermassenstrom kg/s 98 – 103 
Kohlezusammensetzung 
Rauchrückführrate 
Restsauerstoffgehalt nach Feuerung 





verhältnis ----- 5 – 20 
Vakuumniveau 
Enddruck 
Enddruck bar 1,013 Prozesswahl (Oxy-Vac-Jül-Konzept) 
Gasaustrittstemperatur °C 200 – 300 
Gesamtverdichtungsverhältnis 
Gefahr der Sauerstoffkorrosion 
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Für die Sauerstoffförderung unter den oben beschriebenen Anforderungen eignen sich Axi-
alkompressoren, wie beispielsweise Kompressoren der STC-SX-Serie der Siemens AG [129, 
S. 4], wobei die Anwendung eines Kompressors als Vakuumsauger für die Förderung des 
Sauerstoffes keine Standardanwendung ist [130]. Um niedrigere als derzeit realisierbaren 
Saugdrücke von 0,25 bar zu erzielen, muss der Vakuumsauger jedoch umgerüstet werden 
[129, S. 4]. Sein derzeitiger Wirkungsgrad liegt bei 72 bis 80 %, wobei der obere Wert eher 
ein Entwicklungspotential darstellt [130]. Hier wird ein polytroper Wirkungsgrad von 80 % 
angenommen, damit die Vakuumsauger bei unterschiedlichen Verdichtungsverhältnissen 
vergleichbar bleiben, was beim isentropen Wirkungsgrad nicht der Fall ist. Der mechanisch / 
elektrische Wirkungsgrad der großen Verdichter wird mit 95 % beziffert [18, S. P 31]. Der 
Gesamtwirkungsgrad beträgt 76 % und liegt im oben angegebenen Bereich. 
Die Gasaustrittstemperatur eines Kompressors der STC-SX-Serie ist auf 350°C begrenzt 
[129, S. 4]. Nach Berufsgenossenschaftlicher Vorschrift für Sicherheit und Gesundheit bei 
der Arbeit dürfen C-Stähle bei der Sauerstofftemperatur von über 200°C nicht verwendet 
werden [131, S. 9-10, § 10]. Daher ist davon auszugehen, dass im Sauerstoffkompressor wie 
für Rohrleitungen austenitische nicht rostende Cr-Ni-Stähle mit einem Masseanteil an Chrom 
und Nickel von zusammen mindestens 22 % verwendet werden müssen [131, S. 8, § 10], 
beispielsweise X6CrNiTi1810, [132, S. 146].  Besondere Schutzmaßnahmen für Turbover-
dichter nach [131, § 24] werden voraussichtlich nicht benötigt, da der Verdichtungsendruck 
im Oxy-Vac-Jül-Konzept 1 bar ist. Um die Gasaustrittstemperatur bis 350°C einzuhalten, ist 
je nach Gesamtverdichtungsverhältnis eine Zwischenstufenkühlung erforderlich, vgl. dazu 
Modul „Zwischenstufenkühler“. Beim Vakuumsauger des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes han-
delt es sich deshalb um einen Axialkompressor mit einer einfachen Zwischenstufenkühlung. 
Zwecks Wärmerückgewinnung aus der sauerstoffarmen Abluft und aus dem Sauerstoff wer-
den im Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk rekuperative Luft-Abluft- und Luft-Sauerstoff-
Wärmeübertrager verwendet. Die Wirtschaftlichkeitsuntersuchungen der Wärmeübertrager 
im Kraftwerksmaßstab zeigen, dass bei den rekuperativen Gas-Gas-Wärmeübertragern bei 
ca. 1 bar von einer Grädigkeit von 50 bis 60 K ausgegangen werden kann [14, S. 592], [17, 
S. 218], [24, S. 99-100]. Daher wird für Module Luft-Abluft- und Luft-Sauerstoff-
Wärmeübertrager eine Grädigkeit von 50 K auf der heißen Seite angenommen. Der übertra-
gene Wärmestrom, der beim Luft-Abluft-Wärmeübertrager je nach dem Sauerstoffabtrenn-
grad zwischen 380 und 1150 MWth variiert, liegt in der Größenordnung mittlerer und großer 
Abwärme-Dampferzeuger. In Anlehnung an die ausgeführten Abwärme-Dampferzeuger aus 
[14, S. 605] wird der Druckverlust für beide Module mit 2 % des Absolutdruckes pro Appara-
tedurchgang angenommen.  
Beim Sauerstoff-Zwischenstufenkühler des Vakuumsaugers wird angenommen, dass 
dieser als Rohrbündel-Gas-Flüssigkeit-Wärmeübertragers ausgeführt ist. Unter der Annah-
me, dass der k-Wert eines Rohrbündel-Gas-Flüssigkeit-Wärmeübertragers um ca. Faktor 2 
bis 3 größer als der eines Gas-Gas-Wärmeübertragers ist [60, S. Cc1], verringert sich unter 
gleichen Rahmenbedingungen und vergleichbaren Kosten die Grädigkeit eines Gas-
Flüssigkeit-Wärmeübertragers im Vergleich zum Gas-Gas-Wärmeübertrager um den ent-
sprechenden Faktor. Daher wird für den Sauerstoff-Zwischenstufenkühler eine Grädigkeit 
von 25 K angenommen. Der Druckverlust auf der Gasseite wird wie bei Modulen zur Wärme-
rückgewinnung mit 2 % des Absolutdruckes pro Apparatedurchgang angenommen. Als 
Kühlmedium steht im Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk das Kühlwasser des Zwischenkühlwasser-
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systems mit der Vorlauftemperatur von 23°C zur Verfügung, vgl. Kapitel 5.1.4. Der Druckver-
lust auf der Wasserseite wird gesondert nicht erfasst, sondern durch den Eigenbedarf des 
Zwischenkühlwassersystems berücksichtigt, vgl. Kapitel 5.1.4. 
Da die Luft im Kessel-Wärmeübertrager auf die Betriebstemperatur der Membran erwärmt 
wird, ist die Betriebstemperatur der Membran ausschlaggebend für die Charakteristik des 
Wärmeübertragers. Im Basisfall wird die Luft auf 850°C aufgewärmt, vgl. Modul „Membran“. 
Der Druckverlust auf der Luftseite in den Röhren wird wie bei Luft-Abluft- und Luft-
Sauerstoff-Wärmeübertrager mit 2 % des Absolutdruckes pro Apparatedurchgang ange-
nommen. Die Wärmeübertragerauslegung in [133] zeigt, dass der Druckverlust auf der 
Rauchgasseite bei den umströmten Röhren 0,2 % des Absolutdruckes oder 2 mbar beträgt. 
Die Aufgabe des Luftgebläses ist der Ausgleich der Druckverluste auf der Luftseite der 
Sauerstoffbereitstellunganlage. Der Druckverlust auf der Luftseite der Sauerstoffbereitstel-
lunganlage ergibt sich aus der Summe der Druckverluste in der Membran, im Luft-Abluft- / 
Luft-O2-Wärmeübertrager auf der Primär- und Sekundärseite und im Kessel-Wärme-
übertrager von jeweils 2 % des jeweiligen Eintrittsdruckes, vgl. Tabelle 5.5. Da sich der Ein-
trittsdruck in jedem Apparat der Sauerstoffbereitstellunganlage ändert, führt die Multiplikation 
der prozentualen Druckverluste zu einem zu überwindenden Gesamtdruckverlust von 7,8 % 
bezogen auf den ersten Eintrittsdruck. Am Gebläse sind keine größeren konstruktiven Ände-
rungen im Vergleich zum Luftgebläse des Referenz-Kraftwerkes zu erwarten, so dass der 
isentrope und der mechanisch / elektrische Wirkungsgrad des Luftgebläses denen des Refe-
renz-Kraftwerkes gleich gesetzt wird. 
Die Auslegungsparameter der Sauerstoffbereitstellung des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes 
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Tabelle 5.5:  Auslegungsparameter der Sauerstoffbereitstellung des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes 
Modul Parameter Wert Einheit 
Membran 





Sauerstoffabtrenngrad variabel: 0,3 bis 0,8 --- 
Sauerstofferzeugungsleistung Gleichung 3.16 kg/s 
Druckverlust, Feedseite 2 % des Eintritts-druckes 
Sauerstoffreinheit 100 % 
Leckage 0 % 
Vakuumsauger 
Vakuumniveau variabel --- 
Wirkungsgrad, polytrop 80 % 
Wirkungsgrad, mechanisch / 
elektrisch 95 % 
Luft-Abluft- / Luft-O2- 
Wärmeübertrager  
Grädigkeit, minimal 50 K 




Druckverlust, sekundäre Seite 
Kessel-
Wärmeübertrager 
Druckverlust, sekundäre Seite 
Druckverlust, primäre Seite 0,2 
O2-Zwischen-
stufenkühler 
Druckverlust, primäre Seite 2 
Grädigkeit, minimal 25 K 
Luftgebläse 
Druckerhöhung  7,8 % des Eintritts-druckes 
Wirkungsgrad, isentrop 85 % 
Wirkungsgrad, mechanisch / 










Primäre und sekundäre Rauchgasrückführung 
Aufgrund der in Tabelle 2.3 aufgeführten Vorteile wird im Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk wie 
beim Referenz-Kraftwerk ein regenerativer Rauchgas-Oxidansvorwärmer eingesetzt. Die 
Oxidanstemperatur nach Vorwärmer sowie der Druckverlust auf beiden Seiten entsprechen 
denen des Referenz-Kraftwerkes, da der Rauchgas-Oxidansvorwärmer wie der Rauchgas-
Luftvorwärmer auf der Primärseite mit dem nicht entstaubten Rauchgas beaufschlagt wird. 
Die Rauchgastemperatur vor dem Vorwärmer ist durch die Rauchgasaustrittstemperatur aus 
dem Economiser vorgegeben (vgl. Kapitel 5.1.3) und ist mit der des Referenz-Kraftwerkes 
gleich. Die Auswirkungen der in Kapitel 2.1.2 beschriebenen bauartbedingten Leckagen sind 
beim Oxyfuel-Kraftwerk jedoch nachteiliger als beim Referenz-Kraftwerk: 
1) Der aufwändig erzeugte und vor dem regenerativen Rauchgas-Oxidansvorwärmer 
dem Rauchgas beigemischte Sauerstoff steht nach dem Primär- oder Sekundäroxi-
dansgebläse unter höherem Druck, gelangt deshalb in das Roh-Rauchgas, welches 
nur zum Teil anschließend rezirkuliert wird, und steht somit dem Verbrennungspro-
zess nicht mehr zur Verfügung. 
2) Der Sauerstoff im Roh-Rauchgas stellt eine Verunreinigung von CO2 dar, die elimi-
niert werden muss, vgl. Kapitel 2.2.5, Tabelle 2.24 und Tabelle 2.25. Beim zu hohen 
Sauerstoffanteil im CO2-reichen Rauchgas können die Zielwerte aus Tabelle 2.24 
durch einfachere kryogene CO2-Nachreinigung nicht mehr eingehalten werden, vgl. 
Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Fremdgasabtrennung“, Tabelle 2.31 und Tabelle 2.32. 
Die bauartbedingten Leckagen werden durch radiale Abdichtungen mit Dichtungsverstellein-
richtung und durch ein Schleußoxidansgebläse vermindert. Das Schleußoxidansgebläse 
saugt das Oxidans aus dem Wärmeübertrager am Eintritt in den Rauchgasstrom und führt 
diesen dem Oxidans wieder zu [14, S. 588-591]. Daher wird angenommen, dass die bauart-
bedingten Leckagen im Vergleich zu denen des Referenz-Kraftwerkes um die Hälfte redu-
ziert werden: beim Primär- und Sekundäroxidans 5 % und 2 % entsprechend. Die Druckver-
luste und Oxidanstemperatur nach dem Vorwärmer entsprechen denen des Referenz-
Kraftwerkes (vgl. Tabelle 4.9), da sich der Einsatz und die Betriebsweise des Wärmeübertra-
gers nicht ändern. 
Beim Rauchgas-Oxidansvorwärmer handelt es sich um ein Regenerativ-Wärmeübertrager 
gleicher Bauart wie der Rauchgas-Luftvorwärmer im konventionellen Kraftwerk. Für einen 
Rauchgas-Luftvorwärmer wird in [16, S. 151] eine Wärmeübertragungszahl von 11 bis 
14 W/m²K bei der Massenstromdichte von 6 bis 8 kg/m²s angegeben. Die Alstom Boiler 
Deutschland GmbH teilte auf Anfrage vom 20.05.2014 [134] mit, dass der k-Wert auch ca. 
25 W/m²K betragen kann, wobei zu beachten ist, dass die Auslegungen der Wärmeübertra-
ger sehr individuell und kaum übertragbar sind [135]. 
Das Oxyfuel-Rauchgas nach dem Dampferzeuger besteht zu ca. 69 Vol.-% aus CO2 und zu 
ca. 23 Vol.-% aus H2O (vgl. Kapitel 5.2.3, Tabelle 5.20) und weist im relevanten Anwen-
dungsbereich von 200 bis 380°C im Vergleich zum Rauchgas nach dem Dampferzeuger 
eines konventionelles Kraftwerkes nach Kapitel 10.2, Tabelle 10.2 durchschnittlich folgende 
Werte auf: 
- 6 % höhere Wärmekapazität 
- 24 % höhere Dichte 
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- 7 % niedrigere dynamische Viskosität 
- 6 % niedrigere Wärmeleitfähigkeit. 
Die oben genannten Werte gelten für die mittlere Rauchgastemperatur von 300°C. 
Bei der gleichen Geometrie und den Strömungsbedingungen führt dies im relevanten An-
wendungsbereich von 200 bis 380°C zu einem um ca. 10 % höheren k-Wert des Rauchgas-
Oxidansvorwärmers im Vergleich zum k-Wert des Rauchgas-Luftvorwärmers im konventio-
nellen Kraftwerk. Für die Größenabschätzung des Rauchgas-Oxidansvorwärmers wird des-
halb der k-Wert in Höhe von 28 W/m²K angenommen. 
Wie beim Referenz-Kraftwerk wird die Temperatur des Primäroxidanses im Mühlenoxidans-
Speisewasservorwärmer mittels des regelbaren Speisewasserstromes eingestellt. Um das 
Primäroxidans von 350°C nach dem Rauchgas-Oxidansvorwärmer auf 215°C zurück zu küh-
len (vgl. Tabelle 5.2), werden an das Speisewasser im Vollastbetrieb 15,9 MWth übertragen. 
Dies ist um 265 % höher als beim Referenz-Kraftwerk, da der Rauchgasstrom zur Kohle-
trocknung aufgrund des in Kapitel 5.1.1 beschriebenen Dichteunterschiedes mit 112,244 kg/s 
um 49 % größer als der entsprechende Luftstrom 75,305 kg/s. Hinzu kommt, dass der 
Rauchgasstrom zur Kohletrocknung tiefer als im Luftfall zurückgekühlt werden muss. Der 
Druckverlust auf der Gasseite wird durch die entsprechende Auslegung des Mühlenoxidans-
Speisewasservorwärmers gegenüber dem des Referenz-Kraftwerkes konstant gehalten, vgl. 
Tabelle 4.9. 
Beim Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer handelt es sich um ein durch das Speisewas-
ser durchströmtes U-förmiges Glatt-Rohrbündel mit fluchtender Anordnung im Rauchgas. 
Das Speisewasser weist zwischen der Speisewasserpumpe und dem Economiser eine 
Temperatur von 194 bis 303°C bei einem Druck von 336 bar auf. Der Aufbau, die Werkstoff-
wahl und die Kennzahlen des Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmers ähneln sich deshalb 
denen des Economisers eines luftbefeuerten Kraftwerkes. Aufgrund von Einsatzbedingun-
gen, insbesondere Betriebstemperatur und -druck, wird beim Mühlenoxidans-Speisewasser-
vorwärmer als Werkstoff P265GH mit der Werkstoffnummer 1.0425 eingesetzt. Mit dem übli-
chen Außendurchmesser von 32 mm [14, S. 579-582] beträgt die gemäß Anhang 10.6, Ta-
belle 10.29 berechnete Rohrwandstärke 6,5 mm. Für einen Economiser im luftbefeuerten 
Kraftwerk gibt [14, S. 579-582] einen k-Wert von 45 bis 55 W/m²K an. Beim im Oxyfuel-
Rauchgas eingesetzten Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer wird von einem besseren 
Wärmeübergang im Vergleich zum Economiser des konventionellen Kraftwerkes ausgegan-
gen, weil 
- das Oxyfuel-Rauchgas aufgrund der gleichen Überlegungen wie beim Rauchgas-
Oxidansvorwärmer eine um ca. 10 % bessere  Wärmeübertragung als Luft-Rauchgas 
hat  
- das Oxyfuel-Rauchgas im Vergleich zum Rauchgas um den Economiser des konven-
tionellen Kraftwerkes entstaubt ist und 
- der Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer bei geringerer Temperatur im Vergleich 
zum Economiser des konventionellen Kraftwerkes eingesetzt wird, mit der Folge, 
dass der temperaturabhängige Wärmedurchgang des Werkstoffes P265GH bei nied-
riger Temperatur höher ist, vgl. Anhang 10.7, Tabelle 10.31. 
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Daher wird beim Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer ein k-Wert von 55 W/m²K im obe-
ren Bereich des oben angegebenen Literaturwertes angenommen. 
Die Auslegungsparameter der Vorwärmer der Rauchgasrückführung sind in Tabelle 5.6 zu-
sammengefasst und mit denen des Referenz-Kraftwerkes aus Tabelle 4.9 verglichen. 
Tabelle 5.6:  Auslegungsparameter der Vorwärmer der Rauchgasrückführung 
Modul Parameter RKW Oxy Einheit 
Rauchgas-
Oxidansvorwärmer 
Rauchgastemperatur vor Vorwärmer 379, vgl. Kapi-
tel 5.1.3 
°C 
Oxidanstemperatur nach Vorwärmer 350 °C 
Druckverlust, pro Strömungsrichtung 30 mbar 
Falschoxidansanteil aus   
- Primäroxidans 10 5 % 




Wärmeverschiebung 6,0 15,9 MWth 
Druckverlust, Gasseite 10 mbar 
 
Die Aufgabe von Gebläsen ist die Druckerhöhung zur Überwindung der Widerstände in den 
diversen Vorwärmern, Leitungen, in der Mahltrocknung und in der Entstaubung bzw. im Ent-
staubungskühler im Rauchgaskanal. In Tabelle 5.7 sind die Druckverluste der einzelnen Mo-
dule aus Kapitel 5.1.1, 5.1.2 und 5.1.5 zusammengefasst sowie deren Summe angegeben, 
die mittels der Primär- und Sekundäroxidansgebläse zu kompensieren ist. Zum Vergleich ist 
in Tabelle 5.7 die Druckerhöhung der gleichartigen Gebläse im Referenz-Kraftwerk aus Ta-
belle 4.10 angegeben. Da das Sekundäroxidansgebläse des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes 
den Haupt-Rezirkulationskreislauf gewährleistet, und das Rauchgas für die Entstaubung im 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer abgekühlt und vor der Brennkammer im gleichen erwärmt wird 
(vgl. auch Kapitel 5.1.5), passiert das Rauchgas den Rauchgas-Oxidansvorwärmer zwei Mal, 
so dass der entsprechende Druckverlust zwei Mal zu überwinden ist. Die Primär- und Se-
kundäroxidansgebläse befinden sich im entstaubten Rauchgas im Temperaturbereich zwi-
schen 30 und 165 °C. Daher sind an den Gebläsen keine größeren konstruktiven Änderun-
gen zu erwarten, so dass der isentrope und mechanisch / elektrische Wirkungsgrad der bei-
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160 160 85 95 




Staubleitungen und Brenner 
Entstaubung 
Entstaubungskühler 




89 60 85 95 
Ansaugtemperatur [°C] 165 10 --- 
 
Im nächsten Kapitel wird der Wasser-Dampf-Kreislauf beschrieben. 
 
5.1.3 Wasser-Dampf-Kreislauf 
Die Ablaufstruktur, Module und Auslegungsparameter des Wasser-Dampf-Kreislaufes des 
Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes unterscheiden sich bis auf die unten aufgeführten Merkmale 
nicht von denen des Referenz-Kraftwerkes. 
1) Die Änderungen des Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmers sind in Kapitel 5.1.2 
beschrieben. 
2) Da die Luft mittels der Rekuperatoren erwärmt wird, und die Regelung der Rauch-
gasaustrittstemperatur durch die dampfbeheizte Luftvorwärmung nicht mehr notwen-
dig ist, entfällt der Dampf-Luftvorwärmer. 
3) Zum Erwärmen des Ventgases für die Regeneration des Adsorbers in der CO2-
Verdichtungseinheit (vgl. Kapitel 2.2.5 und 5.1.6) wird anstelle des Dampf-
Luftvorwärmers ein Dampftrockner eingesetzt. Der Trocknungsbedarf wird in Kapitel 
5.1.6 berechnet. 
Der auf den Wasser-Dampf-Kreislauf übertragene Wärmestrom ergibt sich aus der Rauch-
gasaustrittstemperatur aus dem Dampferzeuger. Zwecks der Vergleichbarkeit des Rauch-
gasweges zwischen dem Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerk wird die Rauchgastemperatur 






Die Kühlung des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes hat die gleichen Aufgaben wie die des Refe-
renz-Kraftwerkes (vgl. Kapitel 4.2.4) und besteht aus den gleichen Teilprozessen und Modu-
len. Jedoch erweitert sich die Ablaufstruktur um zusätzliche oxyfuelspezifische Komponenten 
und wird daher in Abbildung 5.2 dargestellt.  
Mit dem Zwischenkühlwassersystem werden neben den kraftwerkstypischen Verbrauchern 
(vgl. Kapitel 4.2.4) zusätzlich der Vakuumsauger und CO2-Verdichter im jeweiligen Zwi-
schenstufenkühler gekühlt. Das Kühlwasser für den Entstaubungs- und Entschwefelungs-
kühler sowie für den Rauchgaskondensator wird nach der Hauptkühlwasserpumpe entnom-
men. Während das Kühlwasser im Entstaubungs- und Entschwefelungskühler verdampft und 
das Rauchgas dadurch abkühlt, wird ein Teil des erwärmten flüssigen Kühlwassers nach 
dem Rauchgaskondensator zusammen mit dem auskondensierten Rauchgaswasser dem 
Kühlturm zur Rückkühlung zugeführt. 
 
Abbildung 5.2: Ablaufstruktur des Kühlsystems des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes 
Die Modellierung der Module der Wärmeübertragung und Arbeitsmaschinen ist in Kapiteln 




Die Auslegungsparameter bzw. die Berechnung der Auslegungsparameter des Hauptkühl-
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Zwischenkühlwassersystem 
Die mit dem Zwischenkühlwassersystem abgeführte Abwärme des Oxyfuel-Kraftwerkes um-
fasst die Abwärme der kraftwerkstypischen Verbraucher die auch beim Referenz-Kraftwerk 
anzutreffen sind, sowie die Abwärme des O2- bzw. CO2-Verdichters und des Rauchgaskon-
densators: 
2 2, . .ZKWS Oxy KW Verbraucher O Verd CO Verd RG Kondensator
Q Q Q Q Q             5.1 
mit 
,ZKWS OxyQ  der durch das Zwischenkühlwassersystem abzuführende Ab-wärmestrom des Oxyfuel-Kraftwerkes 
KW VerbraucherQ   Abwärmestrom der kraftwerkstypischen Verbraucher  
2 .CO Verd
Q  , 2 .CO VerdQ  , 
RG KondensatorQ   
Abwärmeströme des O2- bzw. CO2-Verdichters und des Rauch-
gaskondensators 
 
Die Abwärme der kraftwerkstypischen Verbraucher hängt in erster Linie von der Feuerungs-
wärmeleistung ab. Da die Feuerungswärmeleistungen des Oxyfuel- und Referenz-
Kraftwerkes gleich sind, entspricht diese Abwärme des Oxyfuel-Kraftwerkes der des Refe-
renz-Kraftwerkes und beträgt somit 6,9 % der Kondensatorabwärme des Referenz-
Kraftwerkes. Die Abwärmen des O2-Vakuumsaugers und des CO2-Verdichters werden nach 
Gleichung 3.24 und die Abwärme des Rauchgaskondensators nach Gleichung 3.25 berech-
net.  
Der Elektrizitätsbedarf der Zwischenkühlwasserpumpen hängt in erster Linie vom durch 
das Zwischenkühlwassersystem abzuführenden Abwärmestrom und wird auf der Basis der 
















,ZKWS RKWP , ,ZKWS OxyP  
Elektrizitätsbedarf der Zwischenkühlwasserpumpen des Refe-
renz- und Oxyfuel-Kraftwerkes 










Der Elektrizitätsbedarf der Zusatzwassernachspeisung hängt in erster Linie vom erforderli-















,ZuW RKWP , ,ZuW OxyP  
Elektrizitätsbedarf der Zusatzwassernachspeisung des Referenz- 
und Oxyfuel-Kraftwerkes 
,ZuW RKWm , ,ZuW Oxym  der Zusatzwassermassenstrom des Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes 
 
In Tabelle 5.8 werden Auslegungsparameter des Kühlsystems des Oxyfuel-Kraftwerkes zu-
sammengefasst und mit denen des Referenz-Kraftwerkes aus Tabelle 4.15 verglichen. 
Tabelle 5.8:  Auslegungsparameter des Kühlsystems des Oxyfuel-Kraftwerkes 
Modul Parameter RKW Oxy Einheit
Kühlturm 
Kaltwassertemperatur 18 °C 
Abwärme Gleichung 4.1 MWth 
Kondensator 
Grädigkeit am warmen Ende 2 K 
Abwärme Gleichung 3.25 MWth 
Hauptkühlwas-
serpumpe 
Wirkungsgrad, isentrop 84 % 
Wirkungsgrad, mechanisch / elektrisch 95 % 





Abwärme Gleichung 5.1 MWth 
Aufwärmspanne des Nebenkühlwassers 5 K 
Grädigkeit 5 K 
Zwischenkühl-




pumpe Elektrizitätsbedarf 100 Gl. 5.3 kW 
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5.1.5 Reinigung des CO2-reichen Rauchgases 
Die Auslegung der Reinigung des CO2-reichen Rauchgases wird durch den Säuretaupunkt 
des Rauchgases beeinflusst, der mittels Gleichung 2.9 ermittelt wird. Die H2Og- und SO3-
Konzentrationen sowie der Säure- und Wasserdampftaupunkt des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes und zum Vergleich des Referenz-Kraftwerkes sind in Tabelle 5.9 angege-
ben. Der Säuretaupunkt des Rauchgases des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes nach dem 
Dampferzeuger liegt aufgrund der höheren H2Og- und SO3-Konzentration um 38 K höher als 
der des Referenz-Kraftwerkes. 
Tabelle 5.9:  Wasserdampf- und Säuretaupunkte der Rauchgase des Referenz-Kraftwerkes 
und Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes nach Dampferzeuger 
Rauchgasparameter Einheit Referenz-Kraftwerk Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk
H2Og Vol.-% 6,8 22,7 
SO3  ppm 3,0 8,9 
Wasserdampftaupunkt °C 38 63 
Säuretaupunkt °C 105 143 
 
Entsprechend dem derzeitigen Wissensstand der Oxyfuel-Forschung aus Kapitel 2.2.5 be-
steht die Reinigung des CO2-reichen Rauchgases aus folgenden Teilprozessen: 
- Entstaubung  
- Entschwefelung und 
- Rauchgaskondensation. 
Die Ablaufstruktur der Reinigung des CO2-reichen Rauchgases mit der Angabe der simulier-
ten In- und Outputströme ist in Abbildung 5.3 dargestellt und wird im Weiteren beschrieben. 
 




Im Teilprozess „Entstaubung“ wird das Rauchgas entstaubt, im Basiskraftwerk – mittels kal-
ten Elektrofilters nach dem Rauchgas-Oxidansvorwärmer, vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Ent-
staubung“. Nach dem Rauchgas-Oxidansvorwärmer ist das Roh-Rauchgas je nach Sauer-
stoffabtrenngrad zwischen 200 und 218°C warm, weil der Massenstrom des auf 350°C auf-
zuwärmenden Primär- und Sekundäroxidanses um ca. 33 % geringer als der Massenstrom 
des abzukühlenden Roh-Rauchgases ist. Um vergleichbare Bedingungen zwischen dem 
Elektrofilter des Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes zu schaffen, wird die Betriebstemperatur 
des kalten Oxyfuel-Elektrofilters auf 150°C geringfügig (siehe unten) über dem Säuretau-
punkt des Rauchgases festgelegt. Da das Roh-Rauchgas mit 200 bis 218°C jedoch wärmer 
ist, wird das Roh-Rauchgas in einem Entstaubungskühler mit dem Kühlwasser auf die Be-
triebstemperatur des Elektrofilters von 150°C gekühlt. Da das eingespritzte Kühlwasser ver-
dampft, steigen der Wasserdampfgehalt im Rauchgas von 22,7 auf 25,5 Vol.-% und der Säu-
retaupunkt des Rauchgases auf 145°C. Die Differenz zwischen der Betriebstemperatur des 
Elektrofilters und dem Säuretaupunkt des abgekühlten Rauchgases beträgt dann 5 K und ist 
mit der des Referenz-Kraftwerkes gleich. 
Im Teilprozess „Entschwefelung“ wird das Rauchgas mittels der Kalksteinwäsche mit der 
externen Oxidation entschwefelt. Eine intensivere Vermischung der Absorptionslösung und 
des Rauchgases wird durch den Einbau von drei Lochböden (Trays) wie bei der Vattenfall-
Pilotanlage [64, S. 274] erreicht, vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Entschwefelung“. Da die Be-
triebstemperatur der Entschwefelung beim atmosphärischen Druck zwischen der Sättigungs-
temperatur des Rauchgases von 66° (Sättigungstemperatur bei 25,5 Vol.-% Wasserdampf) 
und 100°C liegen muss, wird das entstaubte Rauchgas im Entschwefelungskühler mit Kühl-
wasser auf 95°C abgekühlt. Mit dem zusätzlichen Wassereintrag während der Entschwefe-
lung steigt die Sättigungstemperatur auf ca. 69°C, mit der das entschwefelte Rauchgas die 
Entschwefelung verlässt. Die Druckverluste in der Entstaubung und im Entschwefelungsküh-
ler sowie im Rauchgas-Oxidansvorwärmer (anteilig für das zu entschwefelnde Rauchgas) 
werden im Entschwefelungsgebläse ausgeglichen.  
Im Teilprozess „Rauchgaskondensation“ wird das Rauchgas mit Kühlwasser im Mischkon-
densator auf 30°C abgekühlt (vgl. Kapitel 2.2.5) und aufgrund des dadurch auf 4 Vol.-% ab-
gesenkten Wasserdampfpartialdruckes entwässert. Der Mischkondensator einer Großanlage 
wird ähnlich wie die Rauchgasentschwefelung als Sprühturmkolonne ausgeführt, vgl. Kapitel 
2.2.5. Das Kondensat und das auf 29°C erwärmte Kühlwasser werden erfasst und mittels 
Umwälzpumpen nach dem Vermischen mit dem frischen Kühlwasser dem Rauchgaskon-
densator teilweise wieder zugeführt. Der Druckverlust im Rauchgaskondensator wird mittels 
des Kondensatorgebläses ausgeglichen. Nach dem Rauchgaskondensator wird das entwäs-
serte Rauchgas der CO2-Verdichtung zugeführt, vgl. nächstes Kapitel. 
In Tabelle 5.10 sind Teilprozesse und Module der Reinigung und Kondensation des CO2-
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Tabelle 5.10:  Teilprozesse und Module der Reinigung und Kondensation des CO2-reichen 
Rauchgases des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes 
Teilprozess Modul Zweck 
Entstaubung 
Entstaubungskühler 
Kühlen des Roh-Rauchgases nach dem Rauch-
gas-Oxidansvorwärmer auf die Betriebstempera-
tur des Elektrofilters 
Entstaubung Entstauben des Roh-Rauchgases 
Entschwefelung 
Entschwefelungsgebläse
Ausgleich der Druckverluste in der Entstaubung 
und im Entschwefelungskühler sowie im Rauch-
gas-Oxidansvorwärmer (anteilig für das zu ent-
schwefelnde Rauchgas) 
Entschwefelungskühler 
Kühlen des entstaubten Rauchgases nach dem 
Entschwefelungsgebläse auf die Betriebstempe-
ratur der Entschwefelung 
Entschwefelung Entschwefeln des entstaubten Rauchgases 
Rauchgas-
kondensation 
Kondensatorgebläse Ausgleich der Druckverluste im Kondensator 
Rauchgaskondensator Entwässern des entschwefelten Rauchgases 
Kühlungsumwälz-
pumpen 
Bereitstellung des Kühlwassers für die Rauch-
gaskondensation 
 
Die Emissionszielwerte der Reinigung und Kondensation des CO2-reichen Rauchgases so-
wie CO2-Nachbehandlung sind in Tabelle 5.11, Spalte „Rauchgaszusammensetzung       
nach …“ zusammengefasst. Sie basieren auf den Zielwerten der Vattenfall-Demonstrations-
anlage aus Tabelle 2.24, wobei die Angaben aus [ppm] in [mg/Nm³] nach Gleichung 3.36 
umgerechnet werden. Die Zusammensetzung des Roh-Rauchgases des Oxyfuel-
Basiskraftwerkes stellt das Simulationsergebnis dar und wird an dieser Stelle aus didakti-
schen Gründen auszugsweise angegeben. 
Tabelle 5.11:  Rauchgaszusammensetzung des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes nach Dampf-


















CO2 89,7    > 95 Vol.-% 
N2 + Ar 5,4    4,2 Vol.-% 
O2 4,8    0,8 Vol.-% 
Staub 28041 20 5 1 --- mg/Nm³
SOX 4919  70 70 70 mg/Nm³
NOX + NO2 700    67 mg/Nm³
H2O 22,7 Vol.-%   4 Vol.-% 20 mg/Nm³
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Die Auslegungsparameter der Reinigung des CO2-reichen Rauchgases des Oxyfuel-
Kraftwerkes werden im Weiteren modulweise quantifiziert, wobei die Auslegungsparameter 




Die Betriebstemperatur des Elektrofilters und damit die Zieltemperatur des Rauchgases 
nach dem Entstaubungskühler betragen 150°C, siehe oben. Der Druckverlust des als Ein-
spritzkühler ausgeführten Entstaubungskühlers wird mit 3 mbar angenommen. 
Der Eigenbedarf und der Druckverlust des Entstaubungsprozesses des Oxyfuel-Kraftwerkes 
werden im Weiteren auf der Grundlage deren des Referenz-Kraftwerkes ermittelt. Die rele-
vanten Parameter des Entstaubungsprozesses des Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes sind 
in Tabelle 5.12 gegenüber gestellt. Die Parameterwerte des Referenz-Kraftwerkes werden 
Tabelle 4.22 entnommen und erweitert, die Parameterwerte des Oxyfuel-Kraftwerkes stellen 
die Simulationsergebnisse aufgrund der Zielwertvorgabe aus Tabelle 5.11 dar und beziehen 
sich zwecks Übersichtlichkeit nur auf einen Betriebspunkt „Sauerstoffabtrenngrad 60 %“. In 
anderen Betriebspunkten schwanken sie um 2 bis 5 %, was bei der Berechnung des Eigen-
bedarfes des Entstaubungsprozesses in allen Fällen berücksichtigt wird.  
Der trockene zu entstaubte Rauchgasvolumenstrom des Oxyfuel-Kraftwerkes beträgt mit 
234 Nm³/s ca. 60 % dessen des Referenz-Kraftwerkes. Durch die höhere Temperatur im 
Elektrofilter und durch den höheren Wasserdampfgehalt erhöht sich der tatsächliche Rauch-
gasvolumenstrom des Oxyfuel-Kraftwerkes auf 492 m³/s, was ca. 82 % von dem des Refe-
renz-Kraftwerkes entspricht, vgl. Tabelle 5.12. Der kleinere trockene zu entstaubte Rauch-
gasvolumenstrom des Oxyfuel-Kraftwerkes verursacht mit 26,5 g/Nm³tr. nahezu doppelte 
Staubkonzentration im Roh-Rauchgas. Um die gleiche Partikel-Konzentration nach Entstau-
bung wie beim Referenz-Kraftwerkes von 20 mg/Nm³ im BImSchV-konformen Rauchgas 
einzuhalten (vgl. Tabelle 4.20), ist im Oxyfuel-Kraftwerk über 99,9 % des Staubes zurückzu-
halten, vgl. Tabelle 5.12. Dies erfordert grundsätzlich größere spezifische Nieder-
schlagselektrodenfläche im Vergleich zum Referenz-Kraftwerk mit dem Staubrückhaltegrad 
von 99,8 %. Dank dem höheren Wasserdampftaupunkt des Rauchgases vor dem Elektrofil-
ter von ca. 66°C und der mit 8,9 ppm höheren SO3-Konzentration (vgl. Tabelle 5.12) liegt der 
elektrische Widerstand des Staubes im Oxyfuel-Kraftwerk im für die elektrische Abscheidung 
günstigeren Bereich als im Referenz-Kraftwerk, vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Entstaubung“. 
Die dynamische Viskosität des zu entstaubten Rauchgases ist mit 19,8*10-6 kg/m*s der des 
Referenz-Kraftwerkes von 20,7*10-6 kg/m*s nahezu gleich, so dass der Strömungswider-
stand des Rauchgases nahezu unverändert bleibt. Daher wird angenommen, dass sich die 
beschriebenen Vor- und Nachteile der Entstaubung des Oxyfuel-Rauchgases gegenüber der 
des Referenz-Kraftwerkes relativieren, so dass von einer unveränderten spezifischen Nie-
derschlagselektrodenfläche im Vergleich zum Referenz-Kraftwerk ausgegangen werden darf. 
Die Veränderung des Rauchgasvolumenstromes spiegelt sich im Querschnitt des Elektrofil-
ters; die Länge des Elektrofilters darf deshalb als konstant angenommen werden. 
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Tabelle 5.12:  Parameter des Entstaubungsprozesses des Referenz- und Oxyfuel-
Basiskraftwerkes (Betriebspunkt: Sauerstoffabtrenngrad 60 %) 
Rauchgasparameter RKW Oxy Einheit 
Rauchgasvolumenstrom 
trocken 
392 234 Nm³/s 
100 60 % 
feucht 
601 492 m³/s 
100 82 % 
Staub, trockenes Rauch-
gas 
vor Elektrofilter 15836 26534 
mg/Nm³ 
nach Elektrofilter 24 22 
H2O 6,8 25,5 Vol.-% 
SO3 3,0 8,9 ppm 
Dynamische Viskosität 20,7*10-6 19,8*10-6 kg/m*s 
Entstaubungsgrad des Elektrofilters 99,8 99,9 % 
 
Auf der Grundlage der realisierten Anlagen in Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entstaubung“ und des 
erforderlichen Rückhaltegrades des Staubes von 99,9 % wird die spezifische Nieder-
schlagselektrodenfläche mit 150 m²/m³Rauchgas im tatsächlichen Zustand angenommen.  
Bei gleichem Aufbau des Elektrofilters ist sein Leistungsbedarf proportional der Nieder-
schlagselektrodenfläche, abgesehen vom Leistungsbedarf für die Stauberfassung. Damit 
ändert sich der Leistungsbedarf des Elektrofilters des Oxyfuel-Kraftwerkes proportional dem 
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    5.4 
mit 
,E Filter RKWP  , ,E Filter OxyP   
Elektrizitätsbedarf des Elektrofilters des Referenz- und 
Oxyfuel-Kraftwerkes 
, ,NE E Filter RKWA  , , ,NE E Filter OxyA   
Niederschlagselektrodenfläche des Elektrofilters des 
Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes 
 
Bei gleicher spezifischer Niederschlagselektrodenfläche ist die Änderung des Leistungsbe-
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   5.5 
mit 




Bei der ausgebildeten laminaren Strömung des Rauchgases im Elektrofilter, was bei 1,1 bis 
1,3 m/s (vgl. Kapitel 4.2.5, Abschnitt „Entstaubung“) angenommen werden kann, wird der 
Druckverlust des Elektrofilters mit den plattenförmigen Niederschlagselektroden (vgl. Kapitel 
2.2.5, Abschnitt „Entstaubung“) auf der Grundlage des VDI Wärmeatlas berechnet, vgl. [60, 
S. Laa 1, Gleichung 1]: 
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      5.6 
mit 
E Filterp   Druckverlust des Elektrofilters 
RG  dynamische Viskosität des Rauchgases 
RGw  Rauchgasgeschwindigkeit 
E Filterl   Länge des Elektrofilters 
NEd  
charakteristische Länge, hier: Abstand zwischen den Niederschlags-
elektroden 
 
Bei unverändertem Aufbau des Elektrofilters und unveränderter Strömungsgeschwindigkeit 
des Rauchgases im Elektrofilter ist die Änderung des Druckverlustes des Elektrofilters pro-
portional dem Verhältnis des Produktes der dynamischen Viskosität der Rauchgase und der 
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,E Filter RKWp  ,
,E Filter Oxyp   
Druckverlust in den Elektrofiltern des Referenz- und Oxyfuel-
Kraftwerkes 
,E Filter RKW RG   , 
,E Filter Oxy RG    
dynamische Viskosität der Rauchgase des Referenz- und 
Oxyfuel-Kraftwerkes 
,E Filter RKWl  , 
,E Filter Oxyl   
Länge der Elektrofilter des Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes 
Da die dynamische Viskosität des zu entstaubten Rauchgases des Oxyfuel-Kraftwerkes der 
des Referenz-Kraftwerkes nahezu gleich ist (vgl. Tabelle 5.12), und die Länge der beiden 
Elektrofilter ebenfalls gleich ist (siehe oben), ist der Druckverlust des kalten Elektrofilters des 
Oxyfuel-Kraftwerkes dem des Referenz-Kraftwerkes nahezu gleich und beträgt 4 mbar. 
Die nach der Entstaubung angeordnete nasse Entschwefelung scheidet je nach Partikelgrö-
ße über 50 % des im Rauchgas noch enthaltenen Staubes ab [29, S. 116]. Da die in der Ent-
schwefelung eingebauten Trays einen intensiven Kontakt zwischen der Absorbersuspension 
und dem Rauchgas bewirken (vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Entschwefelung“), dürfte der Par-
tikelabscheidegrad in der Entschwefelung im Oxyfuel-Prozess höher als in der des Referenz-
Kraftwerkes liegen. Die Partikel-Konzentration nach Entschwefelung wird daher mit 
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5 mg/Nm³tr. festgelegt. Der Einsatz eines Mischkondensators führt zur weiteren intensiven 
Vermischung des Rauchgases mit dem Kühlwasser und kann die Partikelkonzentration bis 
auf 10 % der Eingangskonzentration verringern, vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Entwässerung“. 
Die Partikel-Konzentration nach Kondensation wird daher mit 1 mg/Nm³tr. angenommen. 
 
Entschwefelung 
Die Zieltemperatur des Rauchgases nach dem Entschwefelungskühler wird mit 95°C defi-
niert. Der Druckverlust des als Einspritzkühler ausgeführten Entschwefelungskühlers wird mit 
3 mbar angenommen. 
Der Eigenbedarf und der Druckverlust der Entschwefelung des Oxyfuel-Kraftwerkes werden 
im Folgenden auf der Grundlage deren des Referenz-Kraftwerkes ermittelt. Die relevanten 
Parameter des Entschwefelungsprozesses des Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes sind in 
Tabelle 5.13 gegenüber gestellt. Die Parameterwerte des Referenz-Kraftwerkes werden Ta-
belle 4.22 entnommen und erweitert, die Parameterwerte des Oxyfuel-Kraftwerkes stellen die 
Simulationsergebnisse aufgrund der Zielwertvorgabe aus Tabelle 5.11 dar und beziehen 
zwecks Übersichtlichkeit wie bei der Entstaubung auf den Betriebspunkt „Sauerstoffabtrenn-
grad 60 %“. In anderen Betriebspunkten schwanken sie um bis zu 3 %, was bei der Berech-
nung des Eigenbedarfes des Entschwefelungsprozesses in allen Fällen berücksichtigt wird. 
Tabelle 5.13:  Betriebsparameter der Entschwefelung und der Umwälzpumpen des Refe-
renz-Kraftwerkes und Oxyfuel-Basiskraftwerkes (Betriebspunkt: Sauerstoffab-
trenngrad 60 %) 




421 120 Nm³/s 
100 29 % 
feucht 
574 223 m³/s 
100 39 % 
SOX, trockenes Rauch-
gas 
vor Entschwefelung 1412 4658 
mg/Nm³ 
nach Entschwefelung 172 70 
H2O, nach Entschwefelung 11,1 29,0 Vol.-% 
Entschwefelungsgrad 87 99 % 
SOX, reduziert 0,486 0,552 kg/s 
L/G-Verhältnis 6 25 l/m³ 
Absorptionsmittel, Volumenstrom 3444 5575 l/s 
Elektrizitätsbedarf der Absorberumwälzpumpen 2420 3917 kW 
 
Der Rauchgasvolumenstrom in der Entschwefelung des Oxyfuel-Kraftwerkes beträgt 29 % 
(trockenes Rauchgas) bzw. 39 % (feuchtes Rauchgas) dessen des Referenz-Kraftwerkes. 
Da die Schwefeleinbindung in die Asche gegenüber dem Luft-Fall nur unwesentlich erhöht 
wird (vgl. Kapitel 2.2.1), führt der kleinere Rauchgasvolumenstrom des Oxyfuel-Kraftwerkes 
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zur 3,5-fachen höheren Schwefeloxidkonzentration im Rauchgas. Um die SOX-Konzentration 
nach Entschwefelung von 70 mg/Nm³ einzuhalten (vgl. Tabelle 5.11), muss in der Entschwe-
felung des Oxyfuel-Kraftwerkes 99 % des SOX abgeschieden werden, vgl. Tabelle 5.13. Der 
Entschwefelungsgrad des Referenz-Kraftwerkes beträgt dagegen nur 87 %. 
Um den höheren Entschwefelungsgrad im Leistungsbedarf der Entschwefelungsanlage des 
Oxyfuel-Kraftwerkes zu berücksichtigen, wird der Leistungsbedarf wie beim Referenz-
Kraftwerk nach Komponenten der Entschwefelungsanlage aufgeschlüsselt und auf Basis des 
Referenz-Kraftwerkes berechnet. Der Leistungsbedarf der Entschwefelung setzt sich zu-
sammen aus dem Leistungsbedarf der Komponenten der Oxidationsluftbereitstellung, Ab-
wasserbehandlung, Gipsentwässerung und dem Leistungsbedarf der Absorberumwälzpum-
pen zusammen: 
, ., ., Re ,Entschwefelung Oxy Absorberumwälzp Oxy Entschw st OxyP P P    5.8 
mit 
,Entschwefelung OxyP  Leistungsbedarf der Entschwefelung 
.,Absorberumwälzp OxyP  Leistungsbedarf der Absorberumwälzpumpen des Oxyfuel-Kraftwerkes 
., Re ,Entschw st OxyP  Leistungsbedarf der Komponenten der Oxidationsluftbereitstellung, Abwasserbehandlung und Gipsentwässerung 
 
Der spezifische Leistungsbedarf der Komponenten der Oxidationsluftbereitstellung, Abwas-
serbehandlung und Gipsentwässerung hängt vor allem vom abgeschieden SOX-
Massenstrom und wird diesem des Referenz-Kraftwerkes von 1244 kW/kg SO2,red gleichge-
setzt. Mit dem im Oxyfuel-Kraftwerk zu reduzierenden SOX-Massenstrom von 0,552 kg/s, der 
aufgrund des höheren Entschwefelungsgrades über dem des Referenz-Kraftwerkes liegt 
(vgl. Tabelle 5.13), beträgt der spezifische Leistungsbedarf dieser Komponenten 687 kW, 
vgl. Gleichung 5.9. 
., Re , / , .SO XXEntschw st Oxy kW kg SO red





  spezifischer Leistungsbedarf der Oxidationsluftbereitstellung, Ab-
wasserbehandlung und Gipsentwässerung 
, .XSO red
m  der in der Entschwefelung zu reduzierende SOX-Massenstrom 
 
Der Leistungsbedarf der Absorberumwälzpumpen hängt vom umgewälzten Absorptionsmit-
telstrom ab, der wiederrum vom L/G-Verhältnis und vom Rauchgasvolumenstrom abhängt. 
Unter Annahme der gleichen Reaktionsmechanismen und Randbedingungen der Entschwe-
felung des Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes wird der Leistungsbedarf der Absorberum-
wälzpumpen wie folgt ermittelt: 
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.,Absorberumwälzp RKWP  
.,Absorberumwälzp OxyP  
Leistungsbedarf der Absorberumwälzpumpen des Refe-
renz- und Oxyfuel-Kraftwerkes 
.,Entschw RKW RGV  , .,Entschw Oxy RGV   Rauchgasvolumenstrom in den Entschwefelungsanlagen des Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes 
/ RKWL G , / OxyL G  
L/G-Verhältnis in den Entschwefelungsanlagen des Refe-
renz- und Oxyfuel-Kraftwerkes 
 
Das L/G-Verhältnis der Entschwefelung des Oxyfuel-Kraftwerkes von 25 wird aufgrund des 
Zusammenhanges zwischen dem Entschwefelungsgrad und dem L/G-Verhältnis aus Abbil-
dung 2.6 sowie anhand des Arbeitsbereiches der Entschwefelung der Vattenfall-Pilotanlage 
aus [62, S. 231] von 19 bis 34 interpoliert. 
Die zusätzlichen Einbauten wie Trays verursachen einen Druckverlust von 3 bis 6 mbar/Tray 
[136]. Drei zusätzlichen Trays mit einem mittleren Druckverlust von je 4,5 mbar führen somit 
zu einem Gesamtdruckverlust von 13,5 mbar. Mit einem bisherigen Druckverlust des Absor-
bers von 25 mbar ergibt sich der Druckverlust der Entschwefelungsanlage von 38,5 mbar. In 
[64, S. 270] wird ein Wert von 40 mbar angegeben, mit diesem wird im Weiteren gerechnet. 
Aufgrund der intensiven Vermischung des Rauchgases mit dem Kühlwasser im Mischkon-
densator (vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Rauchgaskondensation“) wird angenommen, dass 
sich die SOX-Konzentration nach dem Kondensator um Faktor 2 auf 35 mg/Nm³tr. verringert. 
Die Parameter Gips-Reinheit und Gips-Feuchte werden ebenso wie die spezifischen Ver-
bräuche bzw. Emissionen Oxidationsluftbedarf, Abwasserbildung und Schlamm denen des 
Referenz-Kraftwerkes gleich gesetzt. Die Temperatur des entschwefelten Rauchgases stellt 
sich auf die Wasserdampfsättigungstemperatur des Rauchgases und liegt im Oxyfuel-
Basiskraftwerk bei 69°C um 21 K über der des Referenz-Kraftwerkes. 
 
Rauchgaskondensation 
Die Zieltemperatur des entwässerten Rauchgases nach dem Rauchgaskondensator wird 
mit 30°C definiert. Der Druckverlust des Rauchgaskondensators wird wie bei Vattenfall-
Pilotanlage [88, S. 18] mit 15 mbar angenommen. Das entwässerte Rauchgas wird als trop-
fenfrei angenommen und ist mit Wasserdampf gesättigt. 
Bei Kondensatorumwälzpumpen wird angenommen, dass die Förderhöhe 3 bar und der 
Anteil des Kreislaufwassers 20 % beträgt. Der mindestens erforderliche Kühlwassermassen-
strom resultiert aus dem abzuführenden Wärmestrom des abkühlenden Rauchgases sowie 
des sich kondensierenden Wasserdampfes (vgl. Gleichung 3.25) und beträgt beim Oxy-Vac-
Jül-Basiskraftwerk ca. 2,2 m³/s, mit dem oben genannten zu berücksichtigenden Kreislauf-
wasseranteil entsprechend höher. Die Größe von mehreren parallel geschalteten Umwälz-
pumpen ist daher mit der der großen Kondensatpumpe des Wasser-Dampf-Kreislaufes ver-
5 Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk 
172 
gleichbar. Daher werden der isentrope und mechanisch / elektrische Wirkungsgrad der Um-
wälzpumpen denen der großen Kondensatpumpe, nämlich 82 % und 95 % gleich gesetzt, 
vgl. Tabelle 4.13. Das Kühlwasser wird dem Hauptkühlwassersystem bei 18°C entnommen 
und dem Kühlturm mit 29°C zugeführt, vgl. Kapitel 5.1.4. Die Auslegungsparameter der Rei-
nigung des CO2-reichen Rauchgases sind in Tabelle 5.14 zusammengefasst. 
Tabelle 5.14:  Auslegungsparameter der Reinigung des CO2-reichen Rauchgases des Oxy-
Vac-Jül-Basiskraftwerkes 
Modul Parameter RKW Oxy Einheit 
Entstau-
bungskühler 
Rauchgastemperatur nach Kühler --- 150 °C 
Druckverlust --- 3 mbar 
Elektrofilter 
Partikel-Konzentration 
- nach Entstaubung 
 
20 mg/Nm³ 
- nach Entschwefelung 10 5 mg/Nm³ 
- nach Kondensation --- 1 mg/Nm³ 
Leistungsbedarf  0,1 Gl. 5.5 
% der Brutto-
leistung 
Druckverlust 4 mbar 
Entschwefe-
lungskühler 
Rauchgastemperatur nach Kühler --- 95 °C 
Druckverlust --- 3 mbar 
Entschwefe-
lung 
SOX-Konzentration    
- nach Entschwefelung 150 70 mg/Nm³ 
- nach Kondensation --- 35 mg/Nm³ 
L/G-Verhältnis 6 25 l/m³ 
Leistungsbedarf (Oxidationsluftbereitstellung, 
Abwasserbehandlung, Gipsentwässerung) 1244 kW/kg SO2, red.
Druckverlust  25 40 mbar 
Temperatur des entschwefelten Rauchgases 48 69 °C 
Gips-Reinheit 95 Gew.-% 
Gips-Feuchte 10 Gew.-% 
Oxidationsluftbedarf 5 kg/kg SO2, red. 
Abwasser 5 kg/kg SO2, red. 
Schlamm 0,06 kg/kg SO2, red. 
Rauchgas-
kondensator 
Rauchgastemperatur nach Kondensator --- 30 °C 




Förderhöhe --- 3 bar 
Anteil des Kreislaufwassers --- 20 % 
Wirkungsgrad,     
- isentrop --- 82 % 
- mechanisch / elektrisch --- 95 % 
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In Tabelle 5.15 sind die Druckverluste der einzelnen Module aus Tabelle 5.6 und Tabelle 
5.14 zusammengefasst sowie deren Summe angegeben, die durch das Entschwefelungs- 
und Kondensatorgebläse auszugleichen ist. Zum Vergleich ist in Tabelle 5.15 die Drucker-
höhung des gleichartigen Gebläses im Referenz-Kraftwerk aus Tabelle 4.19 angegeben. Der 
Einsatzbereich der Gebläse ist vergleichbar. Daher sind an den Gebläsen keine größeren 
nachteiligen konstruktiven Änderungen zu erwarten, so dass der isentrope und mechanisch / 
elektrische Wirkungsgrad der beiden Gebläse dessen des Referenz-Kraftwerkes gleichge-
setzt wird. 
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5.1.6 CO2-Nachreinigung und -Verdichtung 
Die in Abbildung 5.4 dargestellte CO2-Nachreinigung und -Verdichtung besteht aus folgen-
den Teilprozessen: 
- Vorverdichtung  
- CO2-Nachreinigung sowie 
- Nachverdichtung. 
 
Abbildung 5.4:  Ablaufstruktur der CO2-Nachreinigung und -Verdichtung 
Im Teilprozess „Vorverdichtung“ wird das aus dem Rauchgaskondensator kommende 
Rauchgas auf den für die CO2-Nachreinigung erforderlichen Druck in vier Stufen verdichtet. 
Nach jeder Stufe wird das verdichtete Rauchgas in den Mischkondensatoren mit dem Kühl-
wasser auf 30°C gekühlt. Die Kühlungsumwälzpumpe fördert einen Teil des Kühlwassers 
des Hauptkühlwasserkreislaufes auf den jeweils notwendigen Druck. Das Kühlwasser zu-
sammen mit dem anfallenden Kondensat wird dem Hauptkühlwasserkreislauf zwecks Rück-
kühlung im Kühlturm zugeführt. 
Im Teilprozess „CO2-Nachreinigung“ wird das Rauchgas unter erhöhtem Druck mittels der 
Ammoniakwäsche entstickt, adsorptiv mit dem Kieselgel getrocknet, und durch die partielle 
Kondensation vom Großteil der nicht kondensierbaren Fremdgase befreit. Das Abwasser mit 
Nitritsalzen aus der Entstickung wird an die Abwasserbehandlungsanlage der Rauchgasrei-
nigung abgegeben. 
Das Ventgas für die Regeneration des Adsorptionsmittels wird mittels des aus der Nieder-
druckteilturbine entnommenen Dampfes im Adsorberkondensator erwärmt und nach dem 
regenerierten Adsorber in den Kühlturm abgegeben. Das Kondensat wird mit der Zwischen-
kondensatpumpe zum Speisewasserbehälter gefördert. 
Um das CO2-reiche Rauchgas durch die interne Kälte auf dem Temperaturniveau von -50 °C 
zu verflüssigen, wird dieses mit dem gereinigten flüssigen CO2 und mit dem aufzuwärmen-
den Ventgas abgekühlt. Das erforderliche Temperaturgefälle wird durch die gedrosselte Ent-
spannung der flüssigen CO2-reichen Phase und des Ventgases bereitgestellt. Die Flüssig-
phase wird nur bis zu -54°C entspannt, um den Tripelpunkt von CO2 von -56,6°C nicht zu 
unterschreiten (vgl. Tabelle 2.33) und somit die Bildung vom festen CO2 zu vermeiden. 
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Im Teilprozess „Nachverdichtung“ wird das verdampfte CO2-reiche Produktgas auf den End-
druck von 200 bar in den weiteren vier Stufen jeweils mit der Zwischenstufenkühlung durch 
das Kühlwasser des Zwischenkühlwassersystems verdichtet. In Tabelle 5.16 sind Teilpro-
zesse und Module der CO2-Nachreinigung und -Verdichtung sowie deren Aufgaben zusam-
mengefasst. 
Tabelle 5.16:  Teilprozesse und Module der CO2-Nachreinigung und -Verdichtung des 
Oxyfuel-Kraftwerkes 




Verdichten des entwässerten Rauchgases 
auf den für die Fremdgasabtrennung erfor-
derlichen Druck und Entwässerung 




Entstickung Entstickung des Rauchgases 
Trocknung Trocknung des Rauchgases 









CO2-Vor- und Nachverdichtung 
Die Auslegungsparameter der CO2-Vor- und Nachverdichtung basieren auf dem Getriebe-
turboverdichter mit Integralgetriebe der Siemens AG, Baureihe STC-GV [137] sowie der Fa. 
MAN AG, Baureihe RG 80-8 [138, S. 22]. Diese verdichten das CO2 bzw. den CO2-reichen 
Strom mit bis zu acht Stufen auf bis zu 200 bar Enddruck [137], [138, S. 22]. Das Druckver-
hältnis bei acht Stufen und einem Enddruck von 200 bar liegt rechnerisch bei 1,93 und wird 
unter Berücksichtigung von Druckverlusten in der Zwischenstufenkühlung mit 2,00 ange-
setzt. Eine Zwischenstufenkühlung ist nach jeder Stufe möglich [137], die Gastemperatur 
nach der Zwischenstufenkühlung beträgt nach [138, S. 16] 30°C. Der Druckverlust der Zwi-
schenstufenkühlung ist gering und wird in Produktdatenblätter üblicherweise nicht explizit 
angegeben, mit der Folge, dass die Zwischenstufenkühlung als ein isobarer Vorgang darge-
stellt wird, vgl. dazu [138, S. 16], [139, S. 2]. In dieser Arbeit wird der Druckverlust der Zwi-
schenstufenkühlung mit 1 % des Druckes des in den Kühler eintretenden Stromes ange-
nommen. Der polytrope Wirkungsgrad der einzelnen Stufen wurde im Hinblick auf die Bau-
reihe STC-GV mit 85 % als Mittelwert aus [140] und der mechanisch / elektrische Wirkungs-
grad mit 95 % in Anlehnung an Tabelle 5.4 angenommen. Die Auslegungsparameter der 
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Der Verdichter wird in der Vorverdichtung mittels eines Direktgaskühlers und in der Nachver-
dichtung mittels eines Oberflächenkühlers gekühlt. Das Kühlwasser der Direktgaskühler wird 
der Hauptkühlwasserleitung entnommen (vgl. Kapitel 5.1.4, Abbildung 5.2) und auf den er-
forderlichen Druck mittels der Umwälzpumpen der CO2-Verdichtung gepumpt. Der not-
wendige Wasserdruck ist durch die Druckstufe der CO2-Verdichtung vorgegeben und liegt in 
der Vorverdichtung mindestens zwischen 2 und 16 bar. Um den Auslegungsaufwand zu mi-
nimieren, wird eine mittlere Förderhöhe von 10 bar angenommen. Der Anteil des Kreislauf-
wassers wird mit 20 % wie bei Kondensatorumwälzpumpen angenommen. Die Kühlwasser-
parameter des Haupt- und Zwischenkühlwassersystems enthält Tabelle 5.8. 
 
CO2-Nachreingung 
Die wäschebasierte Entstickung wird derzeit intensiv untersucht, vgl. Kapitel 2.2.5, Ab-
schnitt „Entstickung“ sowie [86, S. 283-299], [77, S. 62-65]. Deshalb liegen die Literaturdaten 
zum Leistungsbedarf der Entstickung in der ausreichenden Detaillierung noch nicht vor. [86, 
S. 296] gibt lediglich an, dass die totalen Betriebskosten 20 % deren der katalytischen Ent-
stickung betragen. Im Folgenden wird der Eigenbedarf der Oxyfuel-Entstickung auf der 
Grundlage der Entstickung des Referenz-Kraftwerkes abgeschätzt. 
Der Eigenbedarf der wäschebasierten Hochdruckentstickung setzt sich zusammen aus dem 
Leistungsbedarf der Umlauf- und Dosierpumpen der Ammoniaklösung. Der anteilige Leis-
tungsbedarf der Kühlpumpen für die Kühlung der umlaufenden Ammoniaklösung wird der 
Kühlung der CO2-Verdichtung zugeordnet, da durch die gekühlte Ammoniaklösung der CO2-
reiche verdichtete Rauchgasstrom indirekt gekühlt wird. 
Die NOX-Fracht im zu verdichtenden Oxyfuel-Rauchgas beträgt aufgrund des um 82 % klei-
neres Rauchgasvolumenstromes mit 53 g/s ein Viertel deren des Referenz-Kraftwerkes, vgl. 
Tabelle 5.18. Trotz des gemäß Tabelle 2.26 angenommen 90 % NOX-Abscheidegrades wird 
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im Oxyfuel-Kraftwerk nur ein Drittel der NOX-Fracht des Referenz-Kraftwerkes eliminiert. 
Dementsprechend ist der stöchiometrische NH3-Bedarf im Oxyfuel-Kraftwerk deutlich gerin-
ger. Nachteilig wirkt sich der höhere Betriebsdruck von 15 bis 20 bar der wäschebasierten 
Hochdruckentstickung, weshalb der spezifische Leistungsbedarf der Umlauf- und Dosier-
pumpen der Hochdruckentstickung höher als der Leistungsbedarf der ammoniakbasierten 
katalytischen Entstickung des Referenz-Kraftwerkes beim atmosphärischen Druck ist. Auf-
grund des um 68 % geringeren zu eliminierenden NOX-Massenstromes hebt dieser Nachteil 
voraussichtlich jedoch auf. Aus diesem Grund wird der Leistungsbedarf der wäschebasierten 
Hochdruckentstickung dem der katalytischen Entstickung des Referenz-Kraftwerkes in erster 
Näherung gleich gesetzt. 
Tabelle 5.18:  Betriebsparameter der Entstickung des Referenz-Kraftwerkes und Oxyfuel-
Basiskraftwerkes 
Parameter RKW Oxy Einheit 
Rauchgasvolumenstrom feucht 
400 71 Nm³/s 
100 18 % 
NOX 
vor Entstickung 560 699 
mg/Nm³ 
nach Entstickung 172 67 
NOX-Fracht 
224,0 53,3 g/s 
100 24 % 
Entstickungsgrad 67,5 90 % 
NOX, reduziert 151,2 47,9 g/s 
Eigenbedarf 605 605 kW 
 
Der Druckverlust der Packungskolonne der wäschebasierten Hochdruckentstickung wird mit 
5 % des Eingangsdruckes angenommen, die anteilige Verdichtungsarbeit wird der Hochdru-
ckentstickung zugeordnet. 
Die Trocknung des verdichteten Rauchgases wird mit Kieselgel adsorptiv durchgeführt. Die 
H2O-Konzentration im Produktgas wird mit 500 ppm definiert, vgl. Tabelle 5.11. Der Druck-
verlust der Adsorberschüttung wird mit 5 % des Eingangsdruckes angenommen. Die Rege-
nerationstemperatur des zur Rauchgastrocknung eingesetzten Adsorbers (Silikagel) wird mit 
135°C als Mittelwert des in Tabelle 2.30 angegebenen Temperaturbereiches von 120 bis 
150°C angenommen. Der Regenerationswärmebedarf des Adsorbers wird mit 2,2 kWhth/kg 
abgetrennten H2O aus Tabelle 2.30 übernommen. Der Wärmeleistungsbedarf für den im 
Absorbens abgetrennten Wasserdampfmassenstrom von 0,163 kg/s beträgt 1,291 MWth. 
Entsprechend [84, S. 33] wird die Regenerationswärme durch den Dampf bereitgestellt. Der 
Regenerationsdampf wird aus der schon vorhandenen Anzapfung zum 3. Kondensatvor-
wärmer bei 3,48 bar und 222°C entnommen und hat unter Berücksichtigung der Druckverlus-
te in der Entnahmeleitung eine für die Ventgaserwärmung ausreichende Kondensationstem-
peratur von 137°C. Nach der Wärmeabgabe wird das Kondensat mit der Zwischenkonden-
satpumpe zum Speisewasserbehälter gefördert. 
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Um das CO2-reiche Rauchgas durch die interne Kälte auf dem Temperaturniveau von -50 °C 
zu verflüssigen, wird dieses mit dem gereinigten flüssigen CO2 und mit dem aufzuwärmen-
den Ventgas abgekühlt. Das erforderliche Temperaturgefälle wird durch die gedrosselte Ent-
spannung der flüssigen CO2-reichen Phase und des Ventgases bereitgestellt. Die Flüssig-
phase wird nur bis zu -54°C entspannt, um den Tripelpunkt von CO2 von -56,6°C nicht zu 
unterschreiten (vgl. Tabelle 2.33) und somit die Bildung vom festen CO2 zu vermeiden. 
Bei der kryogenen Fremdgasabtrennung wird CO2- und O2-Konzentrationen im Produkt-
gas mit > 96 Vol.-%  bzw. < 1 Vol.-% angestrebt, vgl. Tabelle 5.11. Die Wärmeübertrager-
grädigkeit wird mit 4 K angenommen. 
Tabelle 5.19 fasst die Auslegungsparameter der CO2-Nachreinigung des Oxyfuel-
Kraftwerkes zusammen. 
Tabelle 5.19:  Auslegungsparameter der CO2-Nachreinigung des Oxyfuel-Kraftwerkes 
Modul Parameter Wert Einheit 
Entstickung 
NOX-Abscheidegrad 90 % 
Leistungsbedarf 605 kWel 
Druckverlust 5 % 
Entwässerung 
H2O-Konzentration im Produktgas 500 ppm 
Druckverlust  5 % 
Regenerationswärmebedarf 2,2 kWhth/kgH2O 
Regenerationstemperatur 135 °C 
Fremdgasabtrennung  
CO2-Konzentration im Produktgas > 96 % 
O2-Konzentration im Produktgas < 1 % 
Wärmeübertragergrädigkeit 4 K 
 
Im nächsten Kapitel werden die Ergebnisse der Simulation des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes dargestellt. 
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5.2 Ergebnisse der thermodynamischen Simulation 
In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der computergestützten thermodynamischen Simu-
lation des in Abbildung 5.1 dargestellten und in den Kapiteln 5.1.1 bis 5.1.6 ausgelegten Ba-
siskraftwerkes beschrieben und mit denen des Referenz-Kraftwerkes verglichen. Im Fokus 
stehen der Gesamtprozess, die Sauerstoffbereitstellung und die CO2-Bilanz des Oxy-Vac-
Jül-Basiskraftwerkes. Das Ziel ist die Ermittlung des Optimierungsbedarfes des Basiskraft-
werkes. 
5.2.1 Gesamtprozessanalyse 
Der Nettowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes weist in Abhängigkeit vom Sauer-
stoffabtrenngrad ein flaches Maximum auf und erreicht den maximalen Wert von 36,60 %-
Punkten beim Sauerstoffabtrenngrad von 0,6; was gleichbedeutend mit 60 % ist (vgl. Abbil-
dung 5.5, schwarze durchgezogene Kurve). Dies entspricht einem Nettowirkungsgradverlust 
von 9,30 %-Punkten gegenüber dem Referenzkraftwerk NRW, dessen Nettowirkungsgrad in 
Abbildung 5.5 mit einer roten durchgezogenen Linie dargestellt ist. Bei niedrigerem Sauer-
stoffabtrenngrad überwiegen Verluste durch die Abwärme des steigenden Abluftstromes und 
Verluste durch die Leistung des Luftgebläses, bei höherem Sauerstoffabtrenngrad überwie-
gen Verluste durch den zweistufigen Sauerstoff-Vakuumsauger, der das immer tiefere Vaku-
um bereitstellen muss, vgl. dazu auch Abbildung 5.7 sowie Abbildung 5.9. 
 
Abbildung 5.5:  Brutto- und Nettowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes in Ab-
hängigkeit vom O2-Abtrenngrad 































Der von 46,18 auf 48,44 %-Punkte stetig steigende Bruttowirkungsgrad (schwarze punktierte 
Linie in Abbildung 5.5) ist auf den sinkenden Abwärmeverlust der mit 76°C ausströmenden 
Abluft aus dem Sauerstoffbereitstellungsprozess zurückzuführen, da der Abluftmassenstrom 
mit dem steigenden Sauerstoffabtrenngrad sinkt, vgl. dazu auch Abbildung 5.9. Da jedoch 
der Eigenbedarf des Kraftwerksprozesses aufgrund des steigenden Elektrizitätsbedarfes, vor 
allem des Sauerstoff-Vakuumsaugers, von 10,89 auf 12,10 %-Punkte ansteigt, führt der hö-
here Bruttowirkungsgrad des Kraftwerkes nicht zum höheren, sondern zum geringeren Net-
towirkungsgrad. Der Bruttowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes, dargestellt 
durch die schwarze punktierte Linie in Abbildung 5.5, erreicht den Bruttowirkungsgrad des 
Referenz-Kraftwerkes von 49,57 %-Punkten nicht (rote punktierte Linie). Der Grund dafür ist 
die Wärmeentnahme im Kessel für die Erwärmung der Frischluft auf die Betriebstemperatur 
der Membran von 850°C in Höhe von 31,7 bis 84,6 MWth je nach Sauerstoffabtrenngrad. 
Unter Berücksichtigung des Wirkungsgrades des Wasser-Dampf-Kreislaufes des Kraft-
werkes, der vom Sauerstoffabtrenngrad nahezu unabhängig bei 52,6 %-Punkten liegt, würde 
der Bruttowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes andernfalls bei durchschnittlich 
49,83 %-Punkten liegen. 
Der elektrische Eigenbedarf des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes ist je nach Sauerstoffab-
trenngrad mit 10,89 bis 12,10 %-Punkten deutlich höher als der des Referenz-Kraftwerkes 
mit 3,68 %-Punkten, vgl. Abbildung 5.6. Die CO2-Verdichtung und Oxidansbereitstellung ver-
ursachen 68 bis 70 % des Eigenbedarfes des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes je nach Sauer-
stoffabtrenngrad. Während der Elektrizitätsbedarf der CO2-Verdichtung über den Sauerstoff-
abtrenngrad konstant bleibt, steigt der Elektrizitätsbedarf der Oxidansbereitstellung durch 
das niedrigere Vakuum und deshalb steigende Leistung des Sauerstoff-Vakuumsaugers um 
insgesamt 29 %, vgl. Abbildung 5.6 sowie Abbildung 5.7 und Abbildung 5.9. 
 
Abbildung 5.6:  Vergleich des elektrischen Eigenbedarfes des Referenz-Kraftwerkes und 
Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes in Abhängigkeit vom O2-Abtrenngrad 
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5.2.2 Sauerstoffbereitstellung 
Die Sauerstoffbereitstellung ist ein Bestandteil der Oxidansbereitstellung. Die Betrachtung 
ausschließlich der elektrischen Verbraucher des Prozesses wie Sauerstoff-Vakuumsauger 
und Luftgebläse führt jedoch zur fehlerhaften Beurteilung der Prozesseffizienz. Der gesamte 
Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung besteht nämlich nicht nur aus dem Elektrizi-
tätsbedarf des Vakuumsaugers und des Gebläses, sondern auch aus der dem Kessel ent-
nommenen Wärme. Der Wärmebedarf der Sauerstoffbereitstellung wird mittels des Wir-
kungsgrades des Wasser-Dampf-Prozesses in den äquivalenten Elektrizitätsbedarf umge-
rechnet und wird dadurch mit anderen Elektrizitätsbedarfen vergleichbar. Der mit dem sin-
kenden Sauerstoffabtrenngrad steigende Luft- bzw. Abluftmassenstrom (vgl. Abbildung 5.9) 
führt dazu, dass die äquivalenten Elektrizitätsverluste durch die Wärmeentnahme schon ab 
dem Sauerstoffabtrenngrad von unter 44 % den größten Anteil des äquivalenten Elektrizi-
tätsverbrauches der Sauerstoffbereitstellung haben, vgl. Abbildung 5.7. Je nach Sauerstoff-
abtrenngrad beträgt der gesamte äquivalente Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung 
63,5 bzw. 83,5 MWel, vgl. lila Kurve in Abbildung 5.7. Dies entspricht einem äquivalenten 
Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung von 5,25 bzw. 6,90 %-Punkten. Beim 60 %-
igen Sauerstoffabtrenngrad verursacht der äquivalente Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbe-
reitstellung einen minimalen Wirkungsgradverlust von 5,25 %-Punkten und korreliert deshalb 
mit dem höchsten Nettowirkungsgrad des Gesamtprozesses, vgl. Abbildung 5.5 und Abbil-
dung 5.7. 
 
Abbildung 5.7:  (Äquivalenter) Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung im Oxy-Vac-
Jül-Konzept in Abhängigkeit vom O2-Abtrenngrad 
Unter Berücksichtigung des bereitgestellten Sauerstoffmassenstroms von ca. 100,6 kg/s 
(Sauerstoffabtrenngrad 60%) beträgt der spezifische Elektrizitätsaufwand für die Sauerstoff-
bereitstellung 176 kWhel/tO2. Verglichen mit dem Elektrizitätsaufwand der kryogenen Sauer-
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stoffbereitstellung von 245 kWhel/tO2 für den Sauerstoff mit der Reinheit von über 99,5 Vol.-% 
(vgl. Kapitel 2.2.2, Abschnitt „Bereitstellung des Sauerstoffes“) hat das Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerk beim Sauerstoffabtrenngrad von 60 % einen energetischen Vorteil von 28 % 
gegenüber der kryogenen Sauerstoffbereitstellung, vgl. Abbildung 5.8. Bei diesem Vergleich 
wird unterstellt, dass der Sauerstoff aus der kryogenen Sauerstoffbereitstellung durch die 
interne Abwärmenutzung auf die Temperatur von 250°C erwärmt wird, was im Regelfall nicht 
durchgeführt wird. Andernfalls ist der Vorteil der membranbasierten Sauerstoffbereitstellung 
noch größer. 
Der membran- und vakuumbasierte Prozess ist auch gegenüber der auf die Anforderungen 
des Oxyfuel-Prozesses optimierten Erzeugung des Sauerstoffes mit der geringeren Reinheit 
von 95 Vol.-% aus energetischen Gesichtspunkten um bis zu 16 % günstiger, vgl. Abbildung 
5.8. Da der energetisch optimierte kryogene Prozess diverse Verunreinigung aus der Luft im 
CO2-reichen Strom verursacht, die ca. 0,2 %-Punkte des Nettowirkungsgrades kosten (vgl. 
Kapitel 2.2.2, Abschnitt „Bereitstellung des Sauerstoffes“), steigt der rechnerisch ermittelte 
Vorteil des Oxy-Vac-Jül-Konzeptes auf 18 %. 
 
Abbildung 5.8:  Energetischer Vergleich der kryogenen und membran- und vakuumbasier-
ten Sauerstoffbereitstellung 
Die Sauerstoffbereitstellung des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes ist hinsichtlich der sowohl 
Volumen- als auch Massenströme deutlich größer als die Luftbereitstellung des Referenz-
Kraftwerkes. Der Frischluftmassenstrom zur Membran steigt mit dem fallenden Sauerstoffab-
trenngrad exponentiell und liegt beim Sauerstoffabtrenngrad von 30 % um das Dreifache 
höher als der Frischluftbedarf des Referenz-Kraftwerkes, vgl. Abbildung 5.9. Da der Frisch-
luftmassenstrom zur Membran aufgewärmt und die Abluft abgekühlt werden müssen, ver-
größert sich die erforderliche Wärmeübertragerfläche mit der Folge, dass der Luft-Abluft-
Wärmeübertrager nicht nur voluminöser sondern auch schwerer wird. Beim steigenden Sau-
erstoffabtrenngrad wird der Luft-Abluft-Wärmeübertrager kleiner und leichter, der Luft-O2-
Wärmeübertrager wird aufgrund des niedrigeren Vakuums dagegen voluminöser.  
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Abbildung 5.9:  Frischluftmassenstrom und Vakuumniveau der Sauerstoffbereitstellung des 
Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes in Abhängigkeit vom O2-Abtrenngrad  
Der optimale Betriebspunkt der Sauerstoffbereitstellung wird durch die Höhe der Investi-
tionskosten der Sauerstofferzeugungsanlage und durch den gesamten äquivalenten elektri-
schen Elektrizitätsbedarf festgelegt. Aufgrund der durchgeführten Analysen [121, 133] ist 
davon auszugehen, dass der kostenoptimale Betriebspunkt beim Sauerstoffabtrenngrad zwi-
schen 60 und 80 % liegt. 
 
5.2.3 Rauchgas 
Tabelle 5.20 zeigt die Rauchgaszusammensetzung und -parameter des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes nach der Brennkammer und nach dem jeweiligen Teilprozess der Rauch-
gasreinigung. Zum Vergleich sind die Rauchgaszusammensetzung und -parameter des Re-
ferenz-Kraftwerkes aus Tabelle 4.22 angegeben und optisch durch die dunkleren Spalten 
hervorgehoben. Auf die Darstellung der BImSchV-konformen Schadstoffkonzentration wird 
verzichtet, da diese beim Vergleich nicht relevant ist. 
Das Rauchgas des Oxyfuel-Kraftwerkes zeichnet sich durch die kleineren Massen- und ins-
besondere Volumenströme aus. Beispielsweise beträgt der Volumenstrom nach der Ent-
staubung 80 % und nach der Entschwefelung 42 % dessen des Referenz-Kraftwerkes. 
größerer Luft-Abluft-Wärmeübertrager größerer Luft-O2-Wärmeübertrager


















































Tabelle 5.20:  Rauchgasparameter des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes und des Referenz-
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Die in der Tabelle 5.20 gezeigte Rauchgaszusammensetzung nach der Brennkammer 
stimmt sehr gut mit der aus Tabelle 2.20 überein. Die geringen Abweichungen sind auf die 
unterschiedlichen Brennstoffe zurückzuführen: Steinkohle beim Oxy-Vac-Jul-Basiskraftwerk 
und trockene Braunkohle bei der Vattenfall-Pilotanlage. 
Die Veränderung der CO2-Konzentration korreliert um Wesentlichen mit der Veränderung der 
H2O-Konzentration. Infolge der Rauchgareinigung sinkt die CO2-Konzentration vom Austritt 
aus der Brennkammer von 69,3 auf 60,6 Vol.-% nach der Entschwefelung. Auf diesem Ab-
schnitt des Rauchgasreinigungskanals steigt die H2O-Konzentration aufgrund der Direktgas-
kühlung mit dem Kühlwasser und aufgrund der nassen Entschwefelung von 22,7 Vol.-% auf 
den Sättigungsgehalt von 30,3 Vol.-%. Erst ab dem Rauchgaskondensator und nach der 
CO2-Nachreiniung steigt die CO2-Konzentration auf bis zu 98 Vol.-% im Produkt. 
Die O2-Konzentration nach der Brennkammer liegt bis zu 40 % über der des Referenz-
Kraftwerkes und verdeutlicht das Potential der Reduktion des Sauerstoffüberschusses von 
15 auf 10 %, vgl. Kapitel 2.1.1, Abschnitt „Feuerung in der Rauchgas-Sauerstoffatmosphäre“. 
Der weitere Anstieg der O2-Konzentration nach der Entstaubung ist durch die bauartbedingte 
Undichtheit des Rauchgas-Oxidansvorwärmers und durch den damit verbundenen Eintrag 
des sauerstoffreichen Oxidanses begründet, vgl. Kapitel 5.1.2, Tabelle 5.6. Nach der Rauch-
gaskondensation steigt die O2-Konzentration auf über 5,6 Vol.-% und wird bei der Fremd-
gasabtrennung auf 1,2 Vol.-% reduziert. Der Zielwert der Tabelle 5.11 von 0,8 Vol.-% ist 
nicht eingehalten, weil die O2-Konzentration vor der Verdichtung mit 5,6 Vol.-% für das aus-
gewählte Verfahren zu hoch ist. 
Da die Sauerstofferzeugungsanlage den Sauerstoff definitionsgemäß mit der 100 %-igen 
Reinheit liefert (vgl. Kapitel 5.1.2), zeigt die Argon- und Stickstoffkonzentration den Eintrag 
der Falschluft in Höhe von 2 %. Der weitere Rauchgaskanal ist definitionsgemäß leckagefrei, 
so dass sich die Veränderung der N2-Konzentration auf die Veränderung der Rauchgaszu-
sammensetzung bezieht. 
Das Produkt, also das verdichtete nahezu wasserfreie Kohlendioxid zur weiteren Nutzung 
oder zur Speicherung, besteht zu 98 Vol.-% aus Kohlendioxid. Der Großteil der Verunreini-
gungen sind Sauerstoff und Stickstoff, die bei der Fremdgasabtrennung durch die partielle 
Kondensation aufgrund des Stoffgleichgewichtes nicht vollständig abgetrennt werden. 
Das Brüdengas aus dem externen Reaktionsbehälter der Entschwefelung enthält ca. 40 Vol.-
% CO2. Die CO2-Konzentration liegt um Faktor 2 über dem bei der Vattenfall-Pilotanlage ge-
messenen Wert, vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Entschwefelung“. Der Grund dafür ist die zu 
starke Verdünnung des Rauchgases bei der Vattenfall-Pilotanlage durch die Zugabe der 
Oxidationsluft. 
Die Zusammensetzung des Ventgases aus der Fremdgasabtrennung mit ca. 52 Vol.-% CO2 
ist auf das Verfahren der partiellen Kondensation und auf das Gleichgewicht zwischen der 
flüssigen und gasförmigen Phase bei der Gastrennung zurückzuführen. Die Nachreinigung 
des CO2-reichen Ventgases kann weiteres CO2 abscheiden und damit die CO2-Bilanz ver-




Der Oxyfuel-Prozess und die anschließende CO2-Erfassung werden mit dem Ziel durchge-
führt, den CO2-Ausstoß in die Atmosphäre zu verringern. Um das Ergebnis diesbezüglich zu 
beurteilen, werden in Tabelle 5.21 die nach In- und Outputs differenzierten CO2-Bilanzen des 
Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes und des Referenz-Kraftwerkes miteinander verglichen. 
Um die direkte Vergleichbarkeit der In- und Outputs der CO2-Bilanz zu ermöglichen, werden 
alle Inputströme und teilweise die Outputströme in CO2-Äquvivalenten nach Gleichung 3.6 
und 3.9 umgerechnet, obwohl sie tatsächlich beispielsweise als Kohlenstoff (Kohle) bzw. 
Kohlenmonoxid vorliegen. 
Tabelle 5.21:  CO2-Bilanz des Referenz- und Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes beim Sauer-
stoffabtrenngrad 60% 
Parameter Einheit Referenz-       Kraftwerk 
Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerk 
Input    
- Eintrag durch Kohle kg/s 117,389 117,389 
- Eintrag durch Luft kg/s 0,256 0,001 
- Entstehung in Entschwefelung kg/s 0,334 0,378 
Output    
- Austrag in Asche kg/s 0,352 0,352 
- unvollständig verbrannt kg/s 0,002 0,002 
- Austrag in Atmosphäre kg/s 117,625 18,561 
davon     
in Entschwefelung kg/s --- 2,005 
in Fremdgasabtrennung / Ver-
dichtung 
kg/s --- 16,556 
- verdichtet kg/s --- 98,952 
CO2-Rückhaltegrad, global % 0 84,04 
CO2-Rückhaltegrad, kohlebezogen % 0 84,31 
  
Aufgrund der gleichen Feuerungswärmeleistung von 1210,3 MWth (vgl. Kapitel 5.1.1, Tabelle 
5.2) sind die potentiellen CO2-Einträge durch Kohle bei beiden Kraftwerken gleich, vgl. Ta-
belle 5.21. Beim membranbasierten Oxyfuel-Kraftwerk wird von einer Leckagefreiheit des 
Membranmoduls ausgegangen (vgl. 5.1.2, Abschnitt „Sauerstoffbereitstellung“), so dass der 
CO2-Eintrag durch die Luft ausschließlich durch die 2 %-ige Luftleckage des Dampferzeu-
gers, bezogen auf die gesamte Rauchgasmenge, zurückzuführen ist, (vgl. Kapitel 5.1.1, Ta-
belle 5.2). Wegen des höheren Entschwefelungsgrades (99 gegen 87,0 %, vgl. 5.1.5, Tabelle 
5.13) wird im Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk mehr Schwefeldioxid umgesetzt, so dass sich ge-
mäß Gleichung 2.5 mehr CO2 bildet. 
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Der nach Gleichung 3.60 berechnete globale CO2-Rückhaltegrad wird auf den gesamten 
CO2-Eintrag in den Kraftwerksprozess bezogen und beträgt 84,04 %. Da aufgrund der Ab-
laufstruktur des Oxyfuel-Kraftwerkes und des gewählten Entschwefelungsverfahrens das in 
der kaltsteinbasierten Entschwefelung prozessbedingt entstehende CO2 von der CO2-
Nachreinigung und -Verdichtung gar nicht erfasst wird (vgl. Kapitel 2.2.5, Abschnitt „Ent-
schwefelung“), beträgt der nach Gleichung 3.61 berechnete kohlebezogene CO2-Rückhalte-
grad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes 84,31 %. 
Obwohl die gesamte Rauchgasmenge und damit das gesamte CO2 nach der Verbrennung 
erfasst wird, abgesehen von den Verlusten durch Unverbranntes, Asche und prozessbeding-
ten Entschwefelungs-CO2, gehen durch die Rauchgasentschwefelung und Fremdgasabtren-
nung aus dem CO2-reichen Strom insgesamt 15,7 % des CO2 des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes verloren. Die Fremdgasabtrennung hat einen 88 %-igen Anteil an den Ver-
lusten nach der Verbrennung, da insbesondere das nach der Fremdgasabtrennung in die 
Atmosphäre geleitete Ventgas bis zu 52 Vol.-% CO2 enthält, vgl. Tabelle 5.20. Das Abgas 
aus der Rauchgasentschwefelung enthält ca. 40 Vol.-% CO2 vgl. Tabelle 5.20. Die Nachbe-
handlung des Ventgases oder seine teilweise Rückführung verringern den CO2-Verlust und 
verbessern dadurch die CO2-Bilnaz. Der geringere Falschlufteinbruch oder das Vermeiden 
des Rauchgasvermischens aufgrund von Leckagen im Rauchgas-Oxidansvorwärmer können 
den CO2-Austrag ebenfalls reduzieren, da sich das CO2 bei der Fremdgasabtrennung im 
Gleichgewicht zwischen der flüssigen und gasförmigen Phase (Ventgas) befindet. Ein gerin-
gerer Anteil der Fremdgase im CO2-reichen Strom führt dazu, dass das Ventgas auch weni-
ger CO2 enthält. 
Die oben beschriebenen Verfahren der Minimierung der CO2-Verluste befinden sich in der 
Entwicklung, vgl. Kapitel 2.2.7, Abschnitt „Minimierung der CO2-Verluste“. Dadurch stellt der 
oben genannte globale CO2-Rückhaltegrad des Kraftwerkes von 84,04 % bzw. 84,31 % ei-
nen konservativen, aber schon jetzt erreichbaren Wert der CO2-Minderung dar. 
Das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk emittiert 151 gCO2/kWhel, Netto. Der nach Gleichung 3.62 be-
rechnete CO2-Vermeidungsgrad gegenüber dem Referenz-Kraftwerk beträgt 80,18 % und 




Da der Bruttowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes mit 49,83 %-Punkten gering-
fügig über dem des Referenz-Kraftwerkes mit 49,57 %-Punkten liegt (vgl. Kapitel 5.2.1), ist 
Wirkungsgradverlust des Basiskraftwerkes gegenüber dem Referenz-Kraftwerk ausschließ-
lich auf seinen höheren äquivalenten Elektrizitätsbedarf bzw. Eigenbedarf zurückzuführen. 
Wie es in Kapiteln 5.2.1 und 5.2.2 gezeigt wurde, besteht der Eigenbedarf des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes aus dem 
- Wärmebedarf für die Bereitstellung der Hochtemperaturwärme für die Endaufheizung 
der Frischluft sowie  
- Elektrizitätsbedarf einzelner (Teil-) Prozesse. 
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Der Optimierungsbedarf wird am Beispiel des effizientesten Betriebspunktes des Oxy-Vac-
Jül-Basiskraftwerkes mit dem Sauerstoffabtrenngrad von 60 % ermittelt. Sein äquivalenter 
Eigenbedarf ist mit um 3,6-fache höher als der des Referenz-Kraftwerkes, vgl. Tabelle 5.22 
sowie Tabelle 10.5. 
Tabelle 5.22:  Äquivalenter Eigenbedarf des Referenz- und Oxyfuel-Kraftwerkes in MWel 
sowie relative Veränderung 





Feuerung 1,759 1,759 100 
Luft- bzw. Oxidansbereitstellung 6,271 69,408 1107 
davon   
O2-Bereitstellung (Elektrizität) --- 41,270 --- 
O2-Bereitstellung (Wärme), umgerechnet 
in den äquivalenten Elektrizitätsbedarf --- 22,188 --- 
Rauchgasrückführung --- 5,949 --- 
Wasser-Dampf-Kreislauf 21,221 20,319 96 
Kühlung 5,526 7,797 141 
Rauchgasreinigung 6,776 10,428 154 
davon   
Entstaubung 0,895 1,033 115 
Entschwefelung 4,840 6,209 128 
Entwässerung und Trocknung --- 2,081 --- 
Entstickung 1,041 1,105 106 
Rest 2,945 2,940 100 
CO2-Verdichtung --- 47,475 --- 
Gesamter (Äquivalenter) Eigenbedarf 44,498 160,048 360 
 
Abgesehen vom Eigenbedarf der unveränderten Feuerung und des aufgrund der Wärmeent-
nahme aus dem Kessel geringfügig kleiner gewordenen Wasser-Dampf-Kreislaufes steigt 
der Eigenbedarf aller Kraftwerksprozesse im Vergleich zu denen des Referenz-Kraftwerkes, 
siehe Tabelle 5.22. Zusätzlich kommt der bisher nicht vorhandene Eigenbedarf der CO2-
Verdichtung hinzu. Die Gründe für den Anstieg sind: 
- bei der Oxidansbereitstellung: 
o Sauerstoffabtrennung aus der Luft (Gebläse, Vakuumsauger und Wärment-
nahme) sowie  
o Rauchgasrückführung, insbesondere die Druckverluste diverser Kraftwerks-
komponenten im Rauchgaskanal und der Rauchgasrückführleitung 
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- bei der Rauchgasreinigung: 
o höherer Druckverlust und höhere Umlaufpumpenleistung (Entschwefelung) 
o höherer anteiliger Druckverlustausgleich in der Entstaubung und Entschwefe-
lung wegen der höheren Rauchgastemperatur sowie  
o Druckverlust und Eigenbedarf der zusätzlichen Rauchgasreinigung (Entwäs-
serung / Trocknung) 
- bei der Kühlung: um 250 % höherer Kühlungsbedarf der Zwischenkühlstellen zur 
Kühlung des Rauchgases vor der CO2-Verdichtung sowie in der O2- und CO2-
Verdichtung. 
Während beim Referenz-Kraftwerk die Speisewasserpumpe mit 20,0 MWel der größte Ein-
zelverbraucher ist, sind es beim Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk der CO2-Verdichter und O2-
Vakuumsauger mit 46,5 und 35,2 MWel entsprechend. 
Aus der Analyse der oben genannten Gründe für den Wirkungsgradverlust des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes gegenüber dem Referenz-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung sind bei der 
Verwendung der Standardkraftwerkskomponenten folgende Optimierungsansätze denkbar: 
1) Sauerstoffbereitstellung: 
Die Aufgabe der Optimierung des Gastrennprozesses besteht in der Reduzierung 
seines Wärme- und Elektrizitätsbedarfes. Der Wärmebedarf der Sauerstoffbereitstel-
lung wird durch folgende Optionen verringert: 
a) geringere Ablufttemperatur und damit verbesserte Abwärmenutzung 
b) geringerer Abluftstrom und damit geringerer Frischluftstrom 
c) Nutzung anderer Wärmequellen zur Substitution der heißen Rauchgaswärme. 
Der Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung wird durch folgende Optionen ver-
ringert: 
d) höheres Permeatdruck 
e) geringere Druckverluste einzelner Module 
f) größere Anzahl der Zwischenstufenkühlung des Vakuumsaugers 
g) geringere Sauerstoffeintrittstemperatur in den Vakuumsauger. 
Die Maßnahmen Ablufttemperatur (a), Permeatdruck (d) und Druckverluste einzelner 
Module (c) beziehen sich auf die Auslegung einzelner Komponenten und werden im 
Rahmen dieser Arbeit nicht behandelt. Bei der definierten globalen Oxidanszahl be-
deutet der verringerte Frischluftstrom den erhöhten Sauerstoffabtrenngrad (vgl. Abbil-
dung 5.9) und stellt damit den Betriebspunkt dar, der hier vereinbarungsgemäß kon-
stant gehalten wird. Die Option (b) wird hier deshalb nicht mehr betrachtet. Wärme-
quellen mit der Temperatur von über 800°C außer Rauchgas sind im Oxy-Vac-Jül-
Prozess nicht vorhanden. Die Erwärmung der Luft mittels Elektrizität wird für diesen 
Kraftwerksprozess nicht betrachtet. Die Nutzung anderer Wärmequellen (c) ist hier 
deshalb nicht möglich. Somit bleiben als Optionen der Designoptimierung des Gas-




h) geringerer Rauchgasmassenstrom der Rückführung  
i) weniger Kraftwerkskomponenten im Rauchgaskanal und kürzere Rauchgas-
rückführleitung 
Die Maßnahme (h) wird durch teilweise durch die Anpassung des Dampferzeugers an 
das höhere Temperaturniveau der Verbrennung und wird im Rahmen dieser Arbeit 
nicht behandelt. Somit bleiben als Option der Modifikation der Rauchgasrückführung 
die Maßnahme (i) übrig. 
 
3) Rauchgasreinigung und Kühlung: 
Der Elektrizitätsbedarf der Rauchgasreinigung und Kühlung wird durch folgende Opti-
onen verringert: 
j) geringerer zu behandelnder Rauchgasmassen- und -volumenstrom 
k) Verminderung des Falschlufteintrages 
l) niedrigere Rauchgastemperatur der Rauchgasreinigung 
m) geringere Rauchgaskühlung. 
 
Die Maßnahme (k) wird mit 2 % der Rauchgasmenge nach dem Dampferzeuger als 
unverändert festgelegt (vgl. Tabelle 5.2) und wird im Weiteren nicht behandelt. Die 
anderen Optionen (j), (l) und (m) werden im Rahmen der Änderung der Modifikation 
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5.3 Zusammenfassung 
Die Ablaufstruktur und die Parameter des heute baubaren fortschrittlichen Oxyfuel-
Dampfkraftwerkes orientieren sich auf den derzeitigen Stand der Kraftwerkstechnik und der 
Oxyfuel-Forschung aus Kapiteln 2.1 und 2.2. Die Integration des membran- und vakuumba-
sierten Oxy-Vac-Jül-Konzeptes aus Kapitel 2.3 in das Oxyfuel-Dampfkraftwerk wird im Weite-
rem als Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk oder Basiskraftwerk bezeichnet. 
Der Wasser-Dampf-Kreislauf des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes und seine Parameter sind 
weitestgehend mit denen des Referenz-Kraftwerkes aus Kapitel 4 identisch, abgesehen vom 
oxyfuelspezifischen, aber bauartähnlichen Wärmeverschiebesystem und von der Dampfent-
nahme für die Rauchgastrocknung. Das Oxyfuel-Basiskraftwerk hat zusätzliche Kühlungs-
stellen im Rauchgaskanal, Rauchgaskondensator sowie in der Sauerstoff- und Kohlendioxid-
verdichtung mit der Folge, dass der Kühlungsbedarf der Zwischenkühlstellen um 250 % an-
steigt. Die Feuerung wird an die Oxyfuel-Randbedingungen, insbesondere an die Brenn-
stofftrocknung und Förderung mittels des Rauchgases wärmetechnisch angepasst, sonstige 
Parameter bleiben unverändert. Aufgrund der bewährten und unter Oxyfuel-Bedingungen 
schon erprobten Technologien wird das Rauchgas des Oxyfuel-Basiskraftwerkes mittels des 
kalten Elektrofilters aufgrund des höheren Säuretaupunktes bei 150°C vom Flugstaub und 
mittels der kalksteinbasierten Rauchgasentschwefelung bei 95°C von Schwefeloxiden gerei-
nigt und dann im Rauchgasmischkondensator bis auf den Wasserdampfsättigungsdruck bei 
30°C entwässert. Während der 8-stufigen Verdichtung auf 200 bar wird das CO2-reiche 
Rauchgas in der wäschebasierten Hochdruckentstickung von Stickoxiden gereinigt, adsorptiv 
getrocknet und mittels der partiellen Kondensation von Fremdgasen befreit. 
Um den Säuretaupunkt nicht zu unterschreiten, wird das Rauchgas für die Trocknung und 
Förderung des Kohlestaubes (Primäroxidans) vor dem Kreislauf über Kohlemühlen ent-
staubt, entschwefelt, entwässert und anschließend mit einem Teil des zur Verbrennung be-
reitgestellten Sauerstoffes vermischt. Um die Brennkammertemperatur zu begrenzen, wird 
ein zweiter Teil des Rauchgases (Sekundäroxidans) nach seiner Entstaubung zurückgeführt 
und anschließend mit dem Verbrennungssauerstoff vermischt. Beide Oxidansen werden wie 
beim Referenz-Kraftwerk auf 350°C im Regenerativ-Wärmeübertrager vorgewärmt, wobei 
das Primäroxidans anschließend mit dem oben genannten Wärmeverschiebesystem abge-
kühlt wird, um die Sichtertemperatur nach Kohlemühlen wie beim Referenz-Kraftwerk von 
100°C einzuhalten. 
Die Merkmale des Basiskraftwerkes sind eine einfache Prozessführung mit standardisierten 
und großtechnisch bewährten Kraftwerkskomponenten und eine direkte Rauchgaskühlung. 
Aufgrund von niedrigeren Grenzwerten der Verunreinigungen im CO2-reichen Produkt ist der 
Schadstoffumsatzgrad in der Rauchgasreinigung des Oxyfuel-Prozesses höher als beim Re-
ferenz-Kraftwerk, beispielsweise in der Entstaubung 99,9 statt 99,8 % und in der Entschwe-
felung 99 statt 87 %. 
Der Nettowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk weist in Abhängigkeit vom Sauer-
stoffabtrenngrad aus der Luft ein flaches Maximum auf und erreicht den maximalen Wert von 
36,6 %-Punkten beim Sauerstoffabtrenngrad bei 60 %. Dies entspricht einem Nettowir-
kungsgradverlust von 9,3 %-Punkten gegenüber dem Referenz-Kraftwerk. Die CO2-Bilanz 
zeigt einen globalen CO2-Rückhaltegrad von 84 % mit einer Reinheit von 98 Vol.-%. Rück-
haltegrad und Reinheit können durch die Optimierung der CO2-Verdichtung und der Ab-
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laufstruktur des Kraftwerkes gesteigert werden. Dies gilt insbesondere bei der Nachbehand-
lung des Ventgases, das aufgrund der Gleichgewichtseinstellungen in der partiellen Konden-
sation je nach Anteil der Fremdgase noch bis zu 52 % aus Kohlendioxid besteht. 
Das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk emittiert 151 gCO2/kWhel, Netto. Gegenüber dem Referenz-
Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung werden 80 % CO2 vermieden. 
Der Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung besteht aus dem Elektrizitätsbedarf mo-
torbetriebener Komponenten wie Vakuumsauger und Gebläse sowie aus dem Wärmebedarf 
für die Luftenderwärmung auf die Betriebstemperatur der Membran. Der Bedarf an Hoch-
temperaturwärme wird mittels des Wirkungsgrades des Dampf-Kraft-Prozesses in den äqui-
valenten Elektrizitätsbedarf umgerechnet. Beim 60 %-igen Sauerstoffabtrenngrad verursacht 
der direkte und äquivalente Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung einen Wirkungs-
gradverlust von insgesamt 5,25 %-Punkten. Unter Berücksichtigung des mittels der Memb-
ran bereitgestellten Sauerstoffmassenstromes von 100,6 kg/s beträgt der spezifische äquiva-
lente Elektrizitätsaufwand der Sauerstoffbereitstellung 176 kWhel/tO2. Die membranbasierte 
Sauerstoffbereitstellung mit dem Oxy-Vac-Jül-Konzept hat damit einen energetischen Vorteil 
von mindestens 28 % gegenüber der kryogenen Sauerstoffbereitstellung mit der vergleichba-
ren Sauerstoffreinheit. 
Aus dem direkten und äquivalenten elektrischen Eigenbedarf des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes, der 3,6-fach höher als der des Referenz-Kraftwerkes ist, wird sein Optimie-





6 Optimierung der Ablaufstruktur des Basiskraftwerkes 
Die Optimierungen dieser Arbeit sind Veränderungen der Ablaufstruktur des Basiskraftwer-
kes mit dem Ziel  
- den elektrischen und thermischen Eigenbedarf des Kraftwerkes zu senken  
- den Bedarf an Hilfs- und Betriebsmitteln zu verringern 
- die Bruttoleistung des Kraftwerkes zu erhöhen. 
Die Optimierungen beinhalten die Verwendung der großtechnisch verfügbaren Komponenten 
der Kraftwerks- und Verfahrenstechnik. Die Optimierungsansätze resultieren aus der voran-
gegangenen Analyse des Basiskraftwerkes in Kapitel 5.2.5 und lassen sich in der in Tabelle 
6.1 strukturieren. 
Tabelle 6.1:  Struktur der Optimierungen des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes  
Kategorie  Optimierung 
Designoptimierung des 
Gastrennprozesses 
- Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenstufenkühlung 




- kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung 
- warme entstaubte Sekundär-Rauchgasrückführung 








Die in Tabelle 6.1 dargestellten Optimierungskategorien werden in Kapiteln 6.1 bis 6.3 und 
jede einzelne Optimierung in den untergeordneten Kapiteln 6.1.1 bis 6.3.3 behandelt. Die 
Optimierungen werden bei Bedarf durch die weiter aufgeschlüsselten Optionen ergänzt. Die 
Untersuchung jeder Optimierung umfasst 
- Prozessbeschreibung mit der Darstellung der Änderungen gegenüber dem Basis-
kraftwerk 
- Angabe der Änderungen der wichtigsten Auslegungsparameter gegenüber dem Ba-
siskraftwerk. Die abweichende Modulauslegung wird beschrieben. 
- Ergebnisdarstellung mit Angabe der Veränderungen des Nettowirkungsgrades und 
der Größen der durch die Änderung der Ablaufstruktur betroffenen Hauptkomponen-
ten gegenüber dem Basiskraftwerk. Zusätzlich werden die Gründe für die Komponen-
tengrößenänderungen erläutert. Die Ergebnisse einzelner Optimierungen in Kapiteln 
6.1.1 bis 6.3.3 beziehen sich immer auf das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk. 
Da der Nettowirkungsgrad und die Komponentengrößen des Basiskraftwerkes im Einzelfäl-
len vom Sauerstoffabtrenngrad abhängen, wird als Basiskraftwerk für die Untersuchung der 
Optimierungsoptionen das thermodynamisch optimalste Kraftwerk mit dem Nettowirkungs-
grad von 36,60 %-Punkten im Betriebspunkt „Sauerstoffabtrenngrad 60 %“ gewählt. 
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6.1 Designoptimierung des Gastrennprozesses 
Das Ziel der Designoptimierung des Gastrennprozesses ist die Steigerung des elektrischen 
Nettowirkungsgrades des Gesamtsystems durch die Änderung der Ablaufstruktur des Gast-
rennprozesses. Die Optionen der Designoptimierung des Gastrennprozesses vermindern 
den Leistungsbedarf des im Übrigen unveränderten Vakuumsaugers. 
 
6.1.1 Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenkühlung 
Der Vakuumsauger der Sauerstoffbereitstellung des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes ist ein 
zweistufiger Axialkompressor mit einer einfachen Zwischenstufenkühlung, um die Sauer-
stoffaustrittstemperatur auf maximal 350°C zu begrenzen, vgl. Kapitel 5.1.2. 
Eine mehrstufige Verdichtung verringert die Verdichtungsendtemperatur und die Verdich-
tungsarbeit im Vergleich zu einer zweistufigen Verdichtung. Der Idealfall stellt die isotherme 
Verdichtung eines Fluids vom Anfangs- auf den Enddruck dar, deren Arbeit mit folgender 







    6.1 
mit 
,1 2tw   isotherme Verdichtungsarbeit vom Zustand 1 in den Zustand 2 
R Universelle Gaskonstante 
T  Temperatur 
1p , 2p  Gaseintrittsdruck, Verdichtungsenddruck 
 
Im Vergleich zu Kolben- und Membranverdichtern ist in Turboverdichtern eine unmittelbare 
Kühlung des Fluids nicht möglich. Daher wird das adiabat verdichtete Fluid abschnittsweise 
in den Zwischenstufenkühlern gekühlt. Mit jedem Zwischenstufenkühler steigt der bauliche 
Aufwand. Zusätzlich tritt in jedem Zwischenstufenkühler ein Druckabfall auf [18, S. P 31], so 
dass selten mehr als vier oder fünf Stufen realisiert werden [8, S. 283]. Für die mehrstufige 
isentrope Verdichtung idealer Gase mit N Stufen ist die isentrope Verdichtungsarbeit dann 






   6.2 
mit 
Stufe   Stufendruckverhältnis 
 
Um den Einfluss der Anzahl der Zwischenstufenkühlungen auf die Sauerstoffbereitstellung 
und auf den Gesamtprozess zu untersuchen, werden im Folgenden die Optionen mit 2, 3, 4 
und 5 Zwischenstufenkühlungen (ZSK) analysiert. Diese werden im Weiteren als Optimie-
rungsoptionen ZSK-2 bis ZSK-5 bezeichnet, wobei die Zahl die Anzahl der Zwischenstufen-
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kühlungen beschreibt. Nach dieser Systematik bekäme das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk mit 
einer einfachen Zwischenstufenkühlung die Optionsbezeichnung ZSK-1. 
 
6.1.1.1 Prozessbeschreibung 
Wird die Anzahl der Stufen des Vakuumsaugers mit n bezeichnet, stellt ein Vakuumsauger 
mit mehr als einer Zwischenstufekühlung eine n-1-fache wiederholende Verdichter-
Zwischenstufenkühler-Einheit mit einer zusätzlichen n-ten Verdichtungsstufe dar. Beim Oxy-
Vac-Jül-Basiskraftwerk ist n gleich 2, die Anzahl der Zwischenstufenkühlungen ist um 1 klei-
ner als die Anzahl der Verdichterstufen. Mehrere Zwischenstufenkühlungen im Vakuumsau-
ger führen zur in Abbildung 6.1 dargestellten Ablaufstruktur der Sauerstoffbereitstellung. Die 
Änderungen gegenüber dem Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk sind rot gekennzeichnet. 
 
Abbildung 6.1: Ablaufstruktur der Sauerstoffbereitstellung des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes 
mit mehrstufigem Vakuumsauger 
Die Zwischenstufenkühler des Vakuumsaugers werden mittels des Kühlwassers des Zwi-
schenkühlwassersystems gekühlt. Aus diesem Grund ist die Sauerstoffaustrittstemperatur 
nach unten durch die Kühlwassertemperatur begrenzt und hängt von der Grädigkeit des 
Wärmeübertragers ab. Die Angaben zu den Fluidtemperaturen in Abbildung 6.1 beziehen 
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6.1.1.2 Modulauslegung 
Die Wärmeentnahme im Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenkühlung beeinflusst den 
Wärmehaushalt der Sauerstoff-Rauchgasseite des Kraftwerksprozesses. Betroffen sind des-
halb alle Module des Rauchgasweges, der Wärmeübertragung, des Sauerstoffbereitstel-
lungsprozesses sowie die Module des Kühlsystems. Die weitere Beschreibung umfasst den 
Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenkühlung. Die übrigen Module werden nach Kapitel 
3.2.3 mit den Auslegungsparametern aus Kapitel 5.1 modelliert. 
 
Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenkühlung 
Die Wirkungsgrade einzelner Stufen, Gasaustrittstemperatur nach der jeweiligen Zwischen-
stufenkühlung und der prozentuale gasseitige Druckverlust einzelner Zwischenstufenkühler 
des Vakuumsaugers entsprechen denen des Vakuumsaugers des Basiskraftwerkes, vgl. 
Kapitel 5.1.2 sowie Tabelle 5.5. Das Verdichtungsverhältnis der ersten Stufe des Vakuum-
saugers ist geringfügig kleiner als der in Tabelle 6.2 angegebene Durchschnitt, da die Sau-
erstoffeintrittstemperatur in den Vakuumsauger mit 76°C24 höher als nach der jeweiligen Zwi-
schenstufenkühlung (43°C) ist. Die als Oberflächenkühler im Gegenstromprinzip ausgeführ-
ten Zwischenstufenkühler werden mit dem Kühlwasser des Zwischenkühlwassersystems 
gekühlt. Die Parameter des Zwischenkühlwasserprozesses entsprechen denen des Basis-
kraftwerkes, vgl. Kapitel 5.1.4 und Tabelle 5.8, wobei der Elektrizitätsbedarf der Zwischen-
kühlwasserpumpen nach Gleichung 5.2 anhand der mittels des Zwischenkühlwassersystems 
abzuführenden Abwärme berechnet wird. Tabelle 6.2 fasst die Auslegungsparameter des 
mehrstufig gekühlten Vakuumsaugers zusammen. 






Anzahl Temp. Druckverlust polytr. mech./ el.















ZSK-2 2 2,36 
ZSK-3 3 1,90 
ZSK-4 4 1,67 
ZSK-5 5 1,54 
 
                                                
24 Die Sauerstoffeintrittstemperatur in den Vakuumsauger von 76°C ergibt sich aus der in Kapitel 5.1.2 
bzw. Tabelle 5.5 angenommenen oberen Grädigkeit des Luft-O2-Wärmeübertragers von 50 K sowie 
aus der Lufteintrittstemperatur in den Wärmeübertrager nach dem Luftgebläse von 25°C. 
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Als Wärmeübertagerform wird ein Rohrbündelwärmeübertrager gewählt. Es wird unterstellt, 
dass die Mindestströmungsgeschwindigkeit des Kühlwassers durch die geeigneten Abmes-
sungen des Wärmeübertragers und der Röhre sowie durch die geeignete Fluidführung in 
allen Fällen nicht unterschritten wird. 
Laut dem VDI-Wärmeatlas liegt der Wärmedurchgangkoeffizient (k-Wert) eines Gas-Flüssig-
Rohrbündelwärmeübertragers bei 1 bar zwischen 15 und 70 W/m²K, wobei die höheren Wer-
te für optimale Bedingungen gelten: größere Strömungsgeschwindigkeiten, optimale Men-
genverhältnisse etc. [60, S. Cc 1]. Der k-Wert steigt mit dem steigenden Gasdruck. 
Der gasseitige Druck in jedem Zwischenstufenkühler des Vakuumsaugers hängt von der 
Anzahl der Zwischenstufenkühler ab. Um den Auslegungsaufwand der Zwischenstufenkühler 
zu begrenzen, werden diese mit einem durchschnittlichen k-Wert ausgelegt. Dieser wird im 
Bereich von 0,089 bis 1,013 bar mit 27 W/m²K angenommen und bildet die Realität beim 
Gasdruck von ca. 300 mbar laut der Mitteilung der Fa. AEL Apparatebau GmbH Leisnig [141] 
sehr gut ab. Die Wärmeübertragerfläche wurde nach Gleichung 3.38 berechnet. Als Werk-
stoff wurde nach [141] Edelstahl ausgewählt. 
Die Komponentenauslegung und -größenabschätzung des Rauchgas-Oxidansvorwärmers, 
Elektrofilters, Rauchgasentschwefelungsabsorbers und -kondensators wird gemäß Kapitel 
3.3 durchgeführt. Alle Details der Komponentenauslegung und -größenabschätzung sind im 
Anhang 10.5 enthalten. 
 
6.1.1.3 Ergebnisse 
Im Oxy-Vac-Jül-Prozess werden im Betriebspunkt „Sauerstoffabtrenngrad 60 %“ ca.25 100,6 
kg/s Sauerstoff vom Permeatdruck von 0,089 bar auf den Umgebungsdruck von 1,013 bar 
verdichtet, vgl. Kapitel 5.2.2 bzw. Tabelle 5.4. Die Verdichtungsarbeit des Vakuumsaugers 
sinkt von 35,2 MWel beim Basiskraftwerk mit einfacher Zwischenstufenkühlung auf 30,3 MWel 
mit fünffacher Zwischenstufenkühlung, vgl. Abbildung 6.2. Der energetische Vorteil wird mit 
jeder Stufe umso geringer, je größer die Zahl der schon vorhandenen Stufen ist, vgl. Kapitel 
6.1.1. Der Idealfall der mit Gleichung 6.1 berechneten isothermen Verdichtung bei 43°C liegt 
mit 20,1 MWel deutlich unter der realen Verdichtung, vgl. blaue durchgezogene Linie in Ab-
bildung 6.2. Mit dem in der Simulation verwendeten polytropen und mechanisch / elektri-
schen Wirkungsgrad von 80 bzw. 95 % (siehe Tabelle 6.2) steigt die Verdichtungsarbeit auf 
25,1 bzw. 26,4 MWel, vgl. blaue gestrichelte und punktierte Linien in Abbildung 6.2. Die Diffe-
renz zwischen der isothermen und realen sechsstufigen Verdichtung mit der fünffachen Zwi-
schenstufenkühlung (Option ZSK-5) ist auf folgende Faktoren zurückzuführen: 
- die mit 5 Stufen endliche Stufenanzahl der realen Verdichtung 
- den mit 2 % des Gaseintrittsdruckes angesetzten Druckverlust in jeder Zwischenstu-
fenkühlung sowie  
- die höhere Sauerstoffeintrittstemperatur in den Vakuumsauger von 76°C statt 43°C. 
                                                
25 Beim konstanten O2-Bedarf für die Verbrennung hängt der O2-Massenstrom aus der Membran vom 
Anteil des im Rauchgas zurückgeführten Sauerstoffes und schwankt je nach Simulationsdurchlauf um 
bis zu 0,05 %. 
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Abbildung 6.2:  Leistungsbedarf der isothermen und realen Verdichtung der Sauerstoffbe-
reitstellung im zwei- und mehrstufigen Vakuumsauger sowie die durch-
schnittliche Sauerstoffaustrittstemperatur nach Verdichterstufen 
Die steigende Anzahl der Zwischenstufenkühlungen führt zur geringeren Sauerstoffaustritts-
temperatur aus dem Vakuumsauger (vgl. rote Linie in Abbildung 6.2) und damit zur geringe-
ren Temperatur des Rauchgas-Sauerstoffgemisches. Dadurch verringert sich der Leistungs-
bedarf der Primär- und Sekundäroxidansgebläse. Um das Rauchgas-Sauerstoffgemisch auf 
die in Tabelle 5.6 definierte Temperatur von 350°C zu erwärmen, wird im Rauchgas-
Oxidansvorwärmer der bis zu 13 % höhere Wärmestrom übertragen, vgl. Anhang 10.5.1, 
Tabelle 10.7. Dadurch kühlt sich das Rauchgas noch stärker ab und der Leistungsbedarf der 
Entschwefelungs- und Kondensatorgebläse verringert sich ebenfalls. 
Aufgrund von beiden oben beschriebenen Effekten steigt der Nettowirkungsgrad des Ge-
samtprozesses je nach Anzahl der Zwischenstufenkühlungen des Vakuumsaugers von 36,59 
bis auf 37,08 %-Punkte, vgl. Abbildung 6.3. 85 bis 87 % des Anstieges sind auf die oben 
genannte geringere Verdichtungsarbeit des Vakuumsaugers im Vergleich zum Basiskraft-
werk zurückzuführen, der Rest – auf den geringeren Leistungsbedarf der Gebläse im 
Rauchgaskanal. Der energetische Vorteil wird mit jeder Stufe aus oben genannten Gründen 
kleiner, vgl. Kapitel 6.1.1. 
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Abbildung 6.3:  Nettowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes in Abhängigkeit von der 
Anzahl der Zwischenstufenkühlungen  
Die steigende Anzahl der Zwischenstufenkühlungen vergrößert den Kühlungsbedarf der 
Sauerstoffbereitstellung und dementsprechend den Aufwärmebedarf des Oxidanses vor der 
Verbrennung, siehe oben. Die gesamte Wärmeübertragerfläche aller Zwischenstufenkühler 
steigt um bis zu 295 % gegenüber dem Basiskraftwerk an (vgl. Tabelle 6.3), da sich der ab-
zuführende Wärmestrom um bis zu 37 % vergrößert und die logarithmische Temperaturdiffe-
renz um bis zu 54 % verringert, vgl. Anhang 10.5.1, Tabelle 10.7. Die Wärmeübertragerflä-
che des Rauchgas-Oxidansvorwärmers nimmt aufgrund des um 13 % höheren Aufwärme-
bedarfes des Oxidanses um bis zu 8 % zu, vgl. Tabelle 6.3. 
Die geringere Sauerstoffaustrittstemperatur aus dem Vakuumsauger führt zu insgesamt käl-
terem Rauchgas, siehe oben. Dadurch sinkt der Kühlungsbedarf des Rauchgases vor der 
Entstaubung und Entschwefelung, und als Folge der zu behandelnde Rauchgasvolumen-
strom je nach Messpunkt um bis zu 3,8 % (hier: vor dem Rauchgaskondensator, vgl. Kapitel 
10.5.2, Tabelle 10.25). Dadurch können die Komponenten der Rauchgasreinigung wie Elek-
trofilter, Entschwefelungsabsorber und Rauchgaskondensator um bis zu 2 % kleiner dimen-
sioniert werden, vgl. Tabelle 6.3. 
Tabelle 6.3 stellt den Bauaufwand der ausgewählten Kraftwerkskomponenten des Basis-
kraftwerkes und der Optimierungsoption dar; die vollständigen Auslegungsdaten sind im An-
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Tabelle 6.3:  Bauaufwand der ausgewählten Kraftwerkskomponenten der Optionen mit der 
mehrstufigen Verdichtung im Vergleich zum Basiskraftwerk 
Prozess Komponente / Parameter Einheit Basis-kraftwerk 
Optimierungsoptionen 





Tsd. m² 8,7 15,4 19,5 23,0 25,8 






Tsd. m² 86,5 90,5 92,1 93,0 93,5 
% 100,0 104,6 106,5 107,5 108,1 
Entstaubung Elektrofilter, Nieder-schlagselektrodenfläche 
Tsd. m² 73,8 73,1 72,6 72,5 72,3 
% 100,0 99,0 98,4 98,2 98,0 
Entschwefe-
lung Absorber, Durchmesser 
m  8,43 8,33 8,29 8,27 8,27 





m  8,14 8,06 8,00 7,98 7,98 




Punkte --- 0,27 0,39 0,45 0,48 
 
Zusammengefasst hat die Anwendung des mehrstufigen Vakuumsaugers einen Wirkungs-
gradvorteil von 0,27 bis 0,48 %-Punkte im Vergleich zum Basiskraftwerk. Gleichzeitig ver-
größert diese Optimierung des Gastrennprozesses nicht nur den Bauaufwand der unmittel-
bar betroffenen Komponente des Vakuumsaugers um bis zu Dreifache, sondern auch den 
Bauaufwand des Rauchgas-Oxidansvorwärmers um bis zu 8 %. Positiv ist, dass die Rauch-
gasreinigung um bis zu 2 % kleiner dimensioniert werden kann. 
 
6.1.2 Sauerstoffkühlung vor Vakuumsauger 
Im Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk wird der Sauerstoff aus der Membran im Luft-O2-
Wärmeübertrager gegen die aufzuheizende Luft auf 76°C abgekühlt und tritt dann in den 
Vakuumsauger ein, vgl. Abbildung 5.1. Diese Temperatur ist das Ergebnis der Simulation 
des Basiskraftwerkes in Kapitel 5.1 und hängt vor allem von der in Kapitel 5.1.2 angenom-
menen oberen Grädigkeit des Luft-O2-Wärmeübertragers, die beim Basiskraftwerk 50 K be-
trägt, vgl. Tabelle 5.5. 
Die spezifische isentrope Verdichtungsarbeit ist bei der Verdichtung idealer Gase tempera-
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 6.3 
Des Weiteren beeinflusst die Gaseintrittstemperatur die Verdichtungsendtemperatur: 
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 6.4 
mit 
.1 2isw   isentrope Verdichtungsarbeit vom Zustand 1 in den Zustand 2 
R,   Universelle Gaskonstante, Isentropenexponent 
1T , 2T  Gaseintrittstemperatur, Verdichtungsendtemperatur 
1p , 2p  Gaseintrittsdruck, Verdichtungsenddruck 
 
Die Absenkung der Gaseintrittstemperatur verringert somit die erforderliche Verdichtungsar-
beit und Verdichtungsendtemperatur, die unter Umständen die Verwendung billigerer Werk-
stoffe im Vakuumsauger und im Zwischenstufenkühler ermöglicht. Um den Einfluss der Küh-
lung auf die Sauerstoffbereitstellung zu untersuchen, werden die Optionen der Sauerstoff-
kühlung (Abkürzung: SK) mit der Sauerstoffaustrittstemperatur von 35, 45, 55 und 65°C ana-
lysiert. Diese werden im Weiteren als SK-35 bis SK-65 bezeichnet, wobei die Zahl die 
Sauerstofftemperatur nach dem Sauerstoffkühler beschreibt. 
 
6.1.2.1 Prozessbeschreibung 
Der Sauerstoffkühler wird zwischen dem Luft-O2-Wärmeübertrager und dem Vakuumsauger 
platziert und kühlwasserseitig in das Zwischenkühlwassersystem des Kraftwerkes integriert, 
vgl. Abbildung 6.4. Die Änderungen gegenüber dem Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk sind rot 
gekennzeichnet. Die Angaben zu den Fluidtemperaturen in Abbildung 6.4 beziehen sich auf 
die Auslegung in Kapitel 6.1.2.2. 
 
Abbildung 6.4:  Ablaufstruktur der Sauerstoffbereitstellung des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes 
mit einem Sauerstoffkühler 
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6.1.2.2 Modulauslegung 
Wie beim Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenkühlung beeinflusst die Wärmeentnahme 
im Sauerstoffkühler den Wärmehaushalt der Sauerstoff-Rauchgasseite des Kraftwerkspro-
zesses. Betroffen sind deshalb alle Module des Rauchgasweges, der Wärmeübertragung, 
des Sauerstoffbereitstellungsprozesses sowie die Module des Kühlsystems. Die weitere Be-
schreibung umfasst den Sauerstoffkühler vor dem Vakuumsauger. Die übrigen Module wer-
den nach Kapitel 3.2.3 mit den Auslegungsparametern aus Kapitel 5.1 modelliert. 
 
Sauerstoffkühler 
Der Sauerstoffkühler ist ein Oberflächenwärmeübertrager im Gegenstromprinzip, wird mittels 
des Zwischenkühlwassersystems gekühlt und ist damit mit dem Zwischenstufenkühler des 
Vakuumsaugers vergleichbar. Je nach Optimierungsoption liegt die Sauerstoffaustrittstempe-
ratur zwischen 35 und 65°C, im Basiskraftwerk ohne Sauerstoffkühler – bei 76°C, siehe 
oben. Der Druckverlust des Sauerstoffkühlers wird wie bei allen Wärmeübertragern der 
Sauerstoffbereitstellung inkl. Zwischenstufenkühler des Vakuumsaugers mit 2 % des Ein-
trittsdruckes festgelegt. 
Die Parameter des Zwischenkühlwasserprozesses entsprechen denen des Basiskraftwer-
kes, vgl. Kapitel 5.1.4 und Tabelle 5.8, wobei der Elektrizitätsbedarf der Zwischenkühlwas-
serpumpen nach Gleichung 5.2 anhand der mittels des Zwischenkühlwassersystems abzu-
führenden Abwärme berechnet wird. Die mittels des Zwischenkühlwassersystems abzufüh-
rende Abwärme (vgl. Gleichung 5.1) um die Abwärme aus der Sauerstoffkühlung Q̇O2-Kühlung 
erhöht wird. Die letztgenannte wird wie folgt berechnet: 
 2 2 2 2 2, , ,O Kühlung O p O O Ein O AusQ m c T T       6.5 
 
Tabelle 6.4 fasst die Auslegungsparameter des mehrstufig gekühlten Vakuumsaugers zu-
sammen. 
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Als Wärmeübertagerform wird ein Rohrbündelwärmeübertrager gewählt. Es wird unterstellt, 
dass die Mindestströmungsgeschwindigkeit des Kühlwassers durch die geeigneten Abmes-
sungen des Wärmeübertragers und der Röhre sowie durch die geeignete Fluidführung in 
allen Fällen nicht unterschritten wird. Die Besonderheit dieses Wärmeübertragers ist der 
niedrige Druck im Sauerstoffkühler von nur 88 mbar. Um die erforderliche Wärmeübertrager-
fläche beim großen Volumenstrom (ca. 1000 m³/s) und niedrigen Ziel-Druckverlust von unter 
2 mbar (vgl. Tabelle 6.4) zu realisieren, ist die Führung des Gases im Mantelraum erforder-
lich. Der k-Wert eines solchen Wärmeübertragers, der auf der Basis der Anfrage 29.10.2013 
[142] grob ausgelegt wurde, liegt bei 30 W/m²K [141]. Die Wärmeübertragerfläche wurde 
nach Gleichung 3.38 berechnet. Als Werkstoff wurde nach [141] Edelstahl ausgewählt. 
Die Komponentenauslegung und -größenabschätzung des Rauchgas-Oxidansvorwärmers 
und des Zwischenstufenkühlers des Sauerstoffverdichters wird gemäß Kapitel 3.3 durchge-




Mit der reduzierten Gaseintrittstemperatur von 76°C (Basiskraftwerk) auf bis zu 35°C (Option 
SK-35) verringert sich die Verdichtungsarbeit des Vakuumsaugers trotz des berücksichtigten 
Druckverlustes von 2 % des Eintrittsdruckes von 35,2 MWel im Basiskraftwerk um bis zu 6 % 
auf 33,1 MWel, vgl. Abbildung 6.5. Der Nettowirkungsgrad steigt dadurch von 36,60 um 0,18 
auf 36,78 %-Punkte. 
 
Abbildung 6.5:  Verdichterarbeit der Sauerstoffbereitstellung und der Nettowirkungsgrad 
des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes in Abhängigkeit von der Temperatur nach 
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Die in Abbildung 6.5 dargestellte Wirkungsgradverbesserung durch die Sauerstoffkühlung 
setzt einen Sauerstoff-Kühlwasser-Wärmeübertrager voraus, der im Basiskraftwerk nicht 
vorhanden ist. Je nach Optimierungsoption werden zwischen ca. 0,8 (Option SK-65) und 
4,9 Tsd. m² (Option SK-35) Wärmeübertragerfläche benötigt. Die Wärmeübertragerfläche 
steigt um über 500 % überproportional an, da sich der abzuführende Wärmestrom um 260 % 
vergrößert und die mittlere logarithmische Temperaturdifferenz aufgrund der fortschreitenden 
Sauerstoffkühlung um über 40 % verringert, vgl. Kapitel 10.5.1, Tabelle 10.16. 
Des Weiteren vergrößert sich der Aufwärmebedarf des Oxidanses vor der Verbrennung (vgl. 
auch Kapitel 6.1.1 sowie Kapitel 10.5.1, Tabelle 10.8), mit der Folge, dass die Wärmeüber-
tragerfläche des Rauchgas-Oxidansvorwärmers um bis zu 900 m² zunimmt. Die Verände-
rungen bei anderen im Rauchgas liegenden Komponenten betragen weniger als 1 %, so 
dass auf ihre Darstellung verzichtet wird. 
Da die Sauerstoffkühlung die Verdichtungsarbeit des Vakuumsaugers wie gewünscht verrin-
gert, sinkt die Sauerstoffaustrittstemperatur nach der ersten Verdichtungsstufe von 251°C 
beim Basiskraftwerk auf 202°C bei der Option SK-35, vgl. Kapitel 10.5.1, Tabelle 10.13. 
Dank dem bis zu 24 % geringeren abzuführenden Wärmestrom wird in der Option SK-35 bis 
zu 10 % (900 m²) der Wärmeübertragerfläche des Zwischenstufenkühlers des Sauerstoffva-
kuumsaugers eingespart.  
Tabelle 6.5 stellt den Bauaufwand der ausgewählten Kraftwerkskomponenten des Basis-
kraftwerkes und der Optimierungsoption dar; die vollständige Berechnungsgrundlage ist in 
Kapitel 10.5.1 enthalten. 
Tabelle 6.5:  Bauaufwand der ausgewählten Kraftwerkskomponenten der Optionen mit der 
Sauerstoffkühlung im Vergleich zum Basiskraftwerk 








meübertragerfläche Tsd. m² --- 0,8 1,7 2,9 4,9 
Zwischenstufenkühler, 
Wärmeübertragerfläche 
Tsd. m² 8,7 8,5 8,3 8,1 7,8 






Tsd. m² 86,4 86,5 87,1 87,1 87,3 




Punkte --- 0,05 0,09 0,14 0,18 
 
Zusammengefasst wird durch die Anwendung des Sauerstoffkühlers ein Wirkungsgradvorteil 
um bis zu 0,18 %-Punkte mit einem geringen Bauaufwand von ca. 5 Tsd. m² Wärmeübertra-
gerfläche im Vergleich zum Basiskraftwerk erreicht. Die Auswirkungen auf die anderen Kom-
ponenten des Basiskraftwerkes sind gering. 
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6.2 Modifikation der Rauchgasrückführung 
Das Ziel der Modifikation der Rauchgasrückführung des Kraftwerkes ist die Steigerung des 
elektrischen Nettowirkungsgrades des Gesamtsystems durch die Änderung der Ablaufstruk-
tur der Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung. 
Die Optionen der Modifikation der Rauchgasrückführung basieren auf der Erhöhung der 
Temperatur der Rauchgasrückführung an der Rauchgasentnahmestelle. Dies hat gegenüber 
dem Basiskraftwerk den Vorteil der / des tendenziell: 
- kürzeren Rauchgasrückführleitung 
- geringeren Exergie- und Druckverluste 
- geringeren Vorwärmung des Rauchgases 
- geringeren Rauchgasmassenstromes in der nachfolgenden Rauchgasreinigung und 
des damit verbundenen geringeren Aufwandes zur Rauchgasreinigung. 
Die Änderung der Ablaufstruktur der Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung erfordert 
neue Kraftwerksmodule, Wegfall von überflüssig gewordenen Kraftwerksmodulen und An-
passung der bestehenden Module und dessen Parameter an die neuen Randbedingungen. 
Die Merkmale der untersuchten Optionen der Rauchgasrückführung sowie die wichtigsten 
Änderungen gegenüber dem Basiskraftwerk fasst Tabelle 6.6 zusammen. Je nach Modifika-
tion der Rauchgasrückführung sind die wichtigsten Änderungen die Anwendung der Kohle-
mühle mit höherer Sichtertemperatur als im Basiskraftwerk sowie die Anwendung des war-
men Elektrofilters, vgl. Tabelle 6.6. Die Peripheriemodule wie Vorwärmer, Kühler oder Ge-
bläsen werden entsprechend dem Bedarf angepasst. 
Tabelle 6.6:  Struktur der Modifikation der Rauchgasrückführung der Oxyfuel-Kraftwerke 
 Rauchgasrückführung Wichtigste Änderungen gegenüber dem 
Basiskraftwerk Primär Sekundär 








kalt entstaubt kalt entstaubt Kohlemühle mit Sichertemperatur > 150°C 
kalt entwässert warm entstaubt 
Elektrofilter mit Betriebstemperatur > 350°C 
Rauchgasrückführgebläse > 300°C 
warm entstaubt warm entstaubt 
Kohlemühle mit Sichertemperatur > 150°C  
Elektrofilter mit Betriebstemperatur > 350°C 
Rauchgasrückführgebläse > 300°C 
 
Um alle untersuchten Optionen der Rauchgasrückführung untereinander besser zu verglei-















































































Abbildung 6.6:  Ablaufstruktur des Basiskraftwerkes (a), der kalten entstaubten Primär-
Rauchgasrückführung (b), warmen entstaubten Sekundär-Rauchgas-
rückführung (c) sowie warmen entstaubten Primär- und Sekundär-
Rauchgasrückführung (d) 
In den Kapiteln 6.2.1 bis 6.2.3 werden die Optionen der Kraftwerkmodifikation einzeln analy-
siert. Wie bei allen anderen Optimierungen basieren die Untersuchungen auf dem Betriebs-
punkt des Basiskraftwerkes „Sauerstoffabtrenngrad 60 %“. 
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6.2.1 Kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung 
Den prinzipiellen Aufbau der kalten entstaubten Primär-Rauchgasrückführung zeigt Abbil-
dung 2.9. Der Temperaturbereich der kalten Primär-Rauchgasrückführung ist durch folgende 
Parameter eingegrenzt, vgl. Kapitel 2.2.2 und Abbildung 2.8: 
- Minimum: oberhalb dem Säuretaupunkt des Rauchgases 
- Maximum: definitionsgemäß bis 200°C. 
 
6.2.1.1 Prozessbeschreibung 
Die Anwendung des Prinzips der kalten entstaubten Primär-Rauchgasrückführung auf das 
Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk führt zur in Abbildung 6.6, Teil (b) dargestellten Ablaufstruktur. 
Das Primär-Rauchgas wird wie das Sekundär-Rauchgas nach der kalten Entstaubung dem 
Rauchgashauptstrom entnommen. Die Temperatur des Primär-Rauchgases an der Entnah-
mestelle beträgt damit 160°C (siehe Erläuterungen unten) und nicht mehr 30°C wie beim 




Da das Primär-Rauchgas nicht mehr entschwefelt und entwässert sondern lediglich ent-
staubt wird, reichern sich die Rauchgaskomponenten H2O, SO2 und SO3 im Primär- und Se-
kundärkreislauf an, vgl. Kapitel 2.2.5. Die Zugabe des Kühlwassers im als Direktgaskühler 
ausgeführten Entstaubungskühler verstärkt diesen Effekt zusätzlich. Die Anreicherung ist in 
Tabelle 6.7 quantifiziert und hat zur Folge, dass der nach Gleichung 2.9 berechnete Säure-
taupunkt von 143°C im Basiskraftwerk auf 152°C im Optimierungsfall ansteigt. 
Tabelle 6.7:  H2O- und SO3-Konzentration sowie Säuretaupunkt der Rauchgase nach dem 
Dampferzeuger des Basiskraftwerkes und der Optimierung mit der kalten ent-
staubten Primär-Rauchgasrückführung 
Rauchgasparameter Einheit Basiskraftwerk kalte entstaubte Primär-rauchgasrückführung  
H2Og Vol.-% 22,7 35,0 
SO3  ppm 8,9 15,1 
Säuretaupunkt °C 143 152 
 
Durch die kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung und durch die Erhöhung des Säu-
retaupunktes des Rauchgases um 10 K sind alle im Rauchgaskanal liegenden Module be-
troffen. Die weitere Beschreibung umfasst folgende Module: 
- Mahltrocknung mit Staubförderung 
- Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer 
- kalte Entstaubung 
- Primär- und Sekundäroxidans- sowie Entschwefelungsgebläse. 
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Die übrigen Module werden nach Kapitel 3.2.3 mit den Auslegungsparametern aus Kapitel 
5.1 modelliert. 
Mahltrocknung mit Staubförderung 
Um die Korrosion an der Anlage zu vermeiden, wird die Sichtertemperatur der Mahltrock-
nung oberhalb des in Tabelle 6.7 angegebenen Säuretaupunktes von 152°C auf 160°C fest-
gelegt. Die Sichtertemperatur liegt damit höher als beim Referenz-Kraftwerk oder Oxy-Vac-
Jül-Basiskraftwerk von 100°C (vgl. Tabelle 5.2), wird jedoch trotz der steigenden Gefahr der 
Staubzündung in der Praxis als umsetzbar angesehen, da das Rauchgas als Trocknungsmit-
tel bei der Steinkohlefeuerung schon heute bei 180°C [14, S. 299] bzw. vereinzelt bis 200°C 
[16, S. 142] verwendet wird. Um den mit dem Basiskraftwerk gleichen spezifischen Volu-
menbedarf des Trägergases von 0,5 kgKohle/m³ im Sichterzustand beizubehalten (vgl. Tabelle 
5.2), reicht ein Trocknungsmassenstrom von 85,3 kg/s trotz der unveränderten 5 %-igen Le-
ckage des Primäroxidanses im Rauchgas-Oxidansvorwärmer aus, vgl. Tabelle 5.6.  
Da sowohl im Basiskraftwerk als auch in der Optimierung die gleiche Kohle verwendet wird, 
ist der Kohletrocknungswärmebedarf grundsätzlich unverändert. Da jedoch die Sichtertem-
peratur der Mahltrocknung mit 160°C um 60 K höher festgelegt wurde (siehe oben), steigt 
der Aufwärmebedarf der getrockneten Kohle an, mit der Folge, dass der spezifische Trock-
nungswärmebedarf von 258,4 kJ/kgKohle im Basiskraftwerk (vgl. Tabelle 5.2) auf 
333,0 kJ/kgKohle im Optimierungsfall ansteigt. Mit dem gleichzeitig im Vergleich zum Basis-
kraftwerk kleineren Primäroxidansmassenstrom hat dies zur Folge, dass die Primäroxidans-
temperatur im Optimierungsfall bei Volllast mit 333°C höher als im Basiskraftwerk mit 215°C 
ist. 
Kalte Entstaubung 
Um die Korrosion am Elektrofilter zu vermeiden, wird die Betriebstemperatur der Entstau-
bung mit 160°C festgelegt, die wie beim Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk durch den Entstau-
bungskühler eingestellt wird. Der elektrische Staubwiderstand des Rauchgases mit  
35,0 Vol.-% Wasserdampfgehalt (vgl. Tabelle 6.7) hat einen flacheren Verlauf als dessen 
des konventionellen Kraftwerkes und liegt bei 160°C im optimalen Bereich der elektrischen 
Abscheidung bei gleichzeitig hoher Durchschlagsfestigkeit, vgl. Abbildung 2.5. Die Betriebs-
temperatur des Elektrofilters von 160°C hat daher keinen negativen Einfluss auf die Partikel-
abscheidung, so dass davon ausgegangen werden kann, dass die spezifische Nieder-
schlagselektrodenfläche des Elektrofilters in dieser Optimierungsoption nicht größer als die 
des Basiskraftwerkes ist. Der Leistungsbedarf und der Druckverlust des Elektrofilters werden 
nach Gleichungen 5.5 und 5.7 mit den im Anhang 10.5.2, Tabelle 10.20 angegebenen Pa-
rametern bzw. Simulationsergebnissen berechnet und in die Tabelle 6.8 übernommen. 
Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer 
Das Primäroxidans wird im Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer von 350 (vgl. Tabelle 
5.6) auf 333°C zurückgekühlt, um die oben beschriebenen Anforderungen der Mahltrock-
nung zu erfüllen. Dadurch werden an das Speisewasser im Vollastbetrieb 1,7 MWth übertra-
gen, was um 89 % weniger als beim Basiskraftwerk ist, vgl. Tabelle 5.6. Im Zusammenhang 
mit der um 2,6-fache höheren logarithmischen Temperaturdifferenz (vgl. Anhang 10.5.1, Ta-
belle 10.17) ist zu erwarten, dass die Wärmeübertragerfläche noch stärker reduziert wird. Im 
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erwartungsgemäß deutlich kleineren Wärmeübertrager wird der Druckverlust auf der Gassei-
te deshalb mit 2 mbar anstelle von 10 mbar im Basiskraftwerk angenommen. 
Primär- und Sekundäroxidans- sowie Entschwefelungsgebläse 
Die veränderte Ablaufstruktur des Kraftwerkes führt zur im Vergleich zum Basiskraftwerk 
abweichenden Druckerhöhung und Betriebstemperatur der Gebläse im Rauchgasweg. Ta-
belle 6.8 fasst die in Tabelle 10.28 detaillierten Abweichungen gegenüber dem Basiskraft-
werk zusammen. 
Die oben genannten Auslegungsparameter der kalten entstaubten und zum Vergleich der 
kalten entwässerten Primär-Rauchgasrückführung des Basiskraftwerkes sind in Tabelle 6.8 
zusammengefasst. Die Auslegungsparameter des Basiskraftwerkes sind der Tabelle 5.2, 
Tabelle 5.6 und Tabelle 5.14 entnommen. 
Tabelle 6.8:  Auslegungsparameter der betroffenen Module des Basiskraftwerkes und der 
Optimierung mit der kalten entstaubten Primär-Rauchgasrückführung  




Primäroxidansparameter   
- spezifischer Volumenbedarf  0,50 kgKohle/m³ 
- Sichtertemperatur 100 160 °C 
- Primäroxidanstemperatur 215 333 °C 
- spezifischer Trocknungswärmebedarf 258,4 333,0 kJth/kgKohle




Wärmeverschiebung 15,9 1,7 MWth 
Druckverlust auf der Gasseite 10 2 mbar 
kalte Entstau-
bung 
Betriebstemperatur 150 160 °C 
direkter Leistungsbedarf  504 540 kWel 
Druckverlust 4 mbar 
Primäroxidans-
gebläse 
Druckerhöhung 160 189 mbar 
Betriebstemperatur  85 190 °C 
Sekundäroxi-
dansgebläse 
Druckerhöhung 87 mbar 
Betriebstemperatur  170 175 °C 
Entschwefe-
lungsgebläse 
Druckerhöhung 44 40 mbar 
Betriebstemperatur  148 157 °C 
 
Die Auslegung beider Oxidansvorwärmer, des Elektrofilters, Rauchgasentschwefelungsab-
sorbers und -kondensators wird gemäß Kapitel 3.3 durchgeführt. Alle Details der Komponen-
tenauslegung und -größenabschätzung sind im Anhang 10.5 enthalten. 
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6.2.1.3 Ergebnisse 
Die kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung verbessert den Nettowirkungsgrad des 
Kraftwerkes um 0,11 %-Punkte im Vergleich zum Basiskraftwerk. Der Nettoleistungsanstieg 
von 1,3 MWel setzt sich vor allem aus der um 1,2 MWel höheren Leistung des Wasser-
Dampf-Kreislaufes und aus der Differenz der eingesparten Eigenbedarfsleistung der Rauch-
gasbehandlung und der zusätzlich aufgewendeten Leistung für die CO2-Verdichtung und 
Oxidansbereitstellung zusammen, vgl. Abbildung 6.7.  
Die höhere Leistung des Wasser-Dampf-Kreislaufes ist auf den um 1,3 %-Punkte gestiege-
nen Dampferzeugerwirkungsgrad von jetzt 89,9-Punkten % zurückzuführen. Der Grund dafür 
liegt in der um 9,1 % geringeren Rauchgasrückführrate, die zum um 6,6 % geringeren 
Rauchgasstrom nach dem Dampferzeuger und zum damit verbundenen geringeren Abwär-
meverlust im Vergleich zum Basiskraftwerk führt. 
Die kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung verringert den Rauchgasmassenstrom 
bzw. -volumenstrom zur Entschwefelung um 35 % bzw. 28 % im Vergleich zum Basis-
kraftwerk. Dadurch sinkt der Leistungsbedarf der nachfolgenden Rauchgasbehandlung, ins-
besondere der der Entschwefelung, vgl. Abbildung 6.7. Vor allem der Leistungsbedarf der 
Umwälzpumpen des Absorbers verringert sich von 3,9 beim Basiskraftwerk auf 2,8 MWel im 
Optimierungsfall, vgl. Parameter bzw. Simulationsergebnisse im Anhang 10.5.2, Tabelle 
10.23. Der energetische Vorteil wird jedoch durch den höheren Leistungsbedarf 
- der wärmeren Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung (vgl. Tabelle 6.8) 
- der Sauerstoffbereitstellung und 
- der CO2-Verdichtung 
weitgehend aufgebraucht, vgl. Abbildung 6.7. 
Der erst genannte Effekt ist gewünscht und durch die Anwendung der kalten entstaubten 
Primär-Rauchgasrückführung deshalb als unvermeidbar einzustufen ist. Der Grund für die 
beiden zuletzt genannten Effekte ist, dass die kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung 
die Zusammensetzung des Roh-Rauchgases stark verändert und zum um 68 % höheren 
Wasserdampfgehalt des Rauchgases nach dem Dampferzeuger führt, vgl. Tabelle 6.7. Nach 
der Kondensation des Wasserdampfes im Rauchgaskondensator weist das CO2-reiche 
Rauchgas vor der Verdichtung eine um 14 % höhere O2-Konzentration auf, die sich im höhe-
ren Verdichtungsaufwand und im höheren Verlust des zuvor aufwändig bereitgestellten Sau-
erstoffes wiederspiegelt. Dieser Verlust muss durch die höhere Leistung der O2-Membran 
und des Vakuumsaugers kompensiert werden. Die Sauerstoffgewinnung in der CO2-Anlage 
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Abbildung 6.7:  Leistungsgewinn des Wasser-Dampf-Kreislaufes, Eigenbedarf einzelner 
Teilprozesse und Nettoleistungsgewinn des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes mit 
der kalten entstaubten Primär-Rauchgasrückführung gegenüber dem Ba-
siskraftwerk 
Der weitaus größere Vorteil der kalten entstaubten Primär-Rauchgasrückführung als der Wir-
kungsgradgewinn von 1,3 MWel oder 0,11 %-Punkten sind die kleineren Komponenten im 
Rauchgaskanal. 
Durch die höhere Temperatur des zurückgeführten Primär-Rauchgases von 160°C im Opti-
mierungsfall anstelle von 30°C beim Basiskraftwerk verringert sich der Aufwärmebedarf des 
Primäroxidanses um die Hälfte. Dies hat zur Folge, dass der Primär-Oxidansvorwärmer um 
ca. 17 % kleiner ausfällt. Die um 90 % geringere Rückkühlung des Primäroxidanses (vgl. 
Tabelle 6.8) sowie die um 260 % höhere logarithmische Temperaturdifferenz (vgl. Kapi-
tel 10.5.1, Tabelle 10.17) führen dazu, dass der Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer um 
ca. 96 % kleiner als beim Basiskraftwerk wird. Der im Vergleich zum Basiskraftwerk um 28 % 
geringere Rauchgasvolumenstrom nach dem Elektrofilter ermöglicht den um ca. 16 % kleine-
ren Durchmesser des Entschwefelungsabsorbers und Rauchgaskondensators, vgl. Tabelle 
6.9. 
Die geringfügig höhere Betriebstemperatur des Elektrofilters (160 statt 150°C, vgl. Tabelle 
6.8) führt zur um 7 % größeren Niederschlagselektrodenfläche des Elektrofilters. Tabelle 6.9 
fasst den Bauaufwand der oben genannten Kraftwerkskomponenten des Basiskraftwerkes 
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Tabelle 6.9:  Bauaufwand der ausgewählten Kraftwerkskomponenten der kalten entstaub-
ten Primär-Rauchgasrückführung im Vergleich zum Basiskraftwerk 








Tsd. m² 8,8 0,5 
% 100,0 4,1 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer, 
Wärmeübertragerfläche 
Tsd. m² 86,5 72,4 
% 100,0 83,7 
Entstaubung Elektrofilter, Niederschlagselek-trodenfläche 
Tsd. m² 73,8 79,0 
% 100,0 107,1 
Entschwefe-
lung Absorber, Durchmesser 
m 8,43 7,11 
% 100,0 84,4 
Rauchgas-
kondensation Kondensator, Durchmesser 
m 8,14 6,93 
% 100,0 85,2 
Wirkungsgradgewinn gegenüber Basiskraftwerk %-Punkte --- 0,11 
 
Zusammengefasst liegen die Vorteile der kalten entstaubten Primär-Rauchgasrückführung 
nicht im geringen Wirkungsgradgewinn von 0,11 %-Punkten sondern vor allem in der Ver-
kleinerung der Komponenten im Rauchgaskanal wie Rauchgas-Oxidansvorwärmer, Ent-
schwefelungsabsorber und Rauchgaskondensator von bis zu 17 %. Die Niederschlagselekt-
rodenfläche des Elektrofilters vergrößert sich um 7 %. 
 
6.2.2 Warme entstaubte Sekundär-Rauchgasrückführung 
Den prinzipiellen Aufbau der warmen entstaubten Sekundär-Rauchgasrückführung zeigt Ab-
bildung 2.9. Der Temperaturbereich der warmen Sekundär-Rauchgasrückführung ist durch 
folgende Parameter eingegrenzt, vgl. Kapitel 2.2.2 und Abbildung 2.8: 
- Minimum: definitionsgemäß ab 200°C 
- Maximum: unterhalb der Temperatur des Rauchgases nach dem Economiser (Stand 
heutiger Kraftwerkstechnik: bis 400°C). 
 
6.2.2.1 Prozessbeschreibung 
Die Umsetzung des Prinzips der warmen entstaubten Sekundär-Rauchgasrückführung im 
Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk zeigt Abbildung 6.6, Teil (c). Das Sekundär-Rauchgas wird nach 
der warmen Entstaubung dem Rauchgashauptstrom bei 379°C (vgl. Tabelle 5.6) entnom-
men, mit dem Sauerstoff aus der Sauerstofferzeugung vermischt und in die Brennkammer 
zurückgeführt. Der aus dem zweistufigen Vakuumsauger austretende Sauerstoff hat bei der 
60 %-igen Sauerstoffabtrennung eine Temperatur von ca. 220°C (vgl. Abbildung 6.2), so 
dass das aus dem Rauchgas und Sauerstoff bestehende Sekundäroxidans nach dem Se-
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kundäroxidansgebläse eine Temperatur von ca. 346°C aufweist. Die Erwärmung des Sekun-
däroxidanses auf die im Referenz- und Basiskraftwerk definierte Brennkammereintrittstempe-
ratur von 350°C (vgl. Tabelle 5.6) wird daher als nicht mehr erforderlich angesehen, mit der 
Folge, dass der Sekundäroxidansvorwärmer in diesem ausgewählten Auslegungspunkt ein-
gespart werden kann. In einem anderen Auslegungspunkt oder bei der anderen Konfigurati-
on der Sauerstoffbereitstellung, die zu einer anderen Sauerstoffaustrittstemperatur aus dem 
Vakuumsauger führt, muss das Sekundäroxidans unter Umständen erwärmt werden. Das 
Sekundäroxidansgebläse befindet sich nach der Zumischung des im Vergleich zum warmen 
Rauchgas kälteren Sauerstoffes, so dass die Eintrittstemperatur ins Gebläse bei ca. 340°C 
im Auslegungspunkt beträgt. Im Optimierungsfall entfällt der Entstaubungskühler ersatzlos, 
da dessen Aufgabe ausschließlich im Kühlen des Roh-Rauchgases nach dem Rauchgas-
Oxidansvorwärmer auf die Betriebstemperatur des kalten Elektrofilters bestand. 
Die Ablaufstruktur der kalten entwässerten Primär-Rauchgasrückführung bleibt unverändert. 
Das Primäroxidans wird im regenerativen Primäroxidansvorwärmer wie im Basiskraftwerk 
vorgewärmt, vgl. Abbildung 6.6.  
 
6.2.2.2 Modulauslegung 
Durch die warme entstaubte Sekundär-Rauchgasrückführung sind alle im Rauchgaskanal 
liegende Module betroffen. Die weitere Beschreibung umfasst folgende Module: 
- warme Entstaubung 
- Primäroxidansvorwärmer 
- Primär- und Sekundäroxidans- sowie Entschwefelungsgebläse. 
Die übrigen Module werden nach Kapitel 3.2.3 mit den Auslegungsparametern aus Kapitel 
5.1 modelliert. 
Warme Entstaubung 
Das zu entstaubte Rauchgas bei 379°C weist gegenüber dem Rauchgas des Basiskraftwer-
kes bei 150°C eine um 45 % höhere dynamische Viskosität (vgl. Kapitel 10.5.2, Tabelle 
10.20) und die um geschätzt 40 % geringere elektrische Durchschlagsspannung (vgl. Abbil-
dung 2.5). Dadurch sinkt die Wanderungsgeschwindigkeit der Partikel, vgl. Kapitel 2.1.5, 
Abschnitt „Entstaubung“. Demgegenüber steht der geringere elektrische Staubwiderstand als 
im Basiskraftwerk, der die Aufladung der Partikel begünstigt. Da die Wanderungsgeschwin-
digkeit eine experimentell ermittelbare Größe ist (vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entstaubung“), 
und derzeit keine Information über diese im gegebenen Oxyfuel-Rauchgas vorliegt, wird an-
genommen, dass die Nachteile überwiegen und die spezifische Niederschlagsfläche des 
warmen Elektrofilters deshalb um 50 % über der des kalten liegt. Da die Höhe des Elektrofil-
ters aus statischen Gründen begrenzt ist (vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Entstaubung“), wird 
die Vergrößerung der spezifischen Niederschlagsfläche durch die Verlängerung des Elektro-
filters realisiert. Der Leistungsbedarf und der Druckverlust des Elektrofilters werden nach 
Gleichungen 5.5 und 5.6 mit den im Anhang 10.5.2, Tabelle 10.20 angegebenen Parametern 
bzw. Simulationsergebnissen berechnet und in die Tabelle 6.8 übernommen. 
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Primäroxidansvorwärmer 
Beim Primäroxidansvorwärmer handelt es sich wie im Basiskraftwerk um einen Regenerativ-
Wärmeübertrager, das jedoch beidseitig im entstaubten Rauchgas eingesetzt wird. Im Rege-
nerativ-Wärmeübertrager sind vor allem die Verschmutzungen durch Partikelanbackungen 
für den Druckverlust verantwortlich [16, S. 149]. Nach [133, S. 34] beträgt der Druckverlust 
eines staubfreien Regenerativ-Wärmeübertragers 3 bis 10 mbar. Daher wird der Druckverlust 
des Regenerativ-Wärmeübertragers in dieser Optimierung mit 10 anstelle von 30 mbar pro 
Strömungsrichtung wie im Basiskraftwerk angesetzt. Die Primäroxidanstemperatur nach dem 
Vorwärmer und der Falschoxidansanteil bleiben unverändert. 
Primär- und Sekundäroxidans- sowie Entschwefelungsgebläse 
Das Sekundäroxidansgebläse fördert das Gemisch aus dem entstaubten Rauchgas und 
Sauerstoff im ausgewählten Betriebspunkt bei ca. 340°C. Diese Temperatur ändert sich je 
nach Temperatur des Sauerstoffes vor dessen Vermischung mit dem Rauchgas, die wieder-
rum von dem Betriebspunkt und der Konfiguration der Sauerstoffbereitstellung abhängt. Die 
Gebläse für die Gastemperatur von 300 bis 400°C sind verfügbar [78, S. 23] und weisen ei-
nen ähnlich hohen Wirkungsgrad wie Kraftwerksgebläse nach dem Stand der Technik [140]. 
Daher werden für das warme Sekundäroxidansgebläse die gleichen Wirkungsgrade wie für 
das kalte Sekundäroxidansgebläse des Basiskraftwerkes verwendet. 
Die Einsatztemperatur des Entschwefelungsgebläses steigt aufgrund des entfallenen Ent-
staubungskühlers von 148 (Basiskraftwerk) auf ca. 255°C (Optimierung), eine Änderung der 
angesetzten Wirkungsgrade ist wie oben beschrieben nicht erforderlich. 
Die geänderte Ablaufstruktur des Rauchgasweges, der Einsatzbedingungen oder der Entfall 
mehreren Komponenten dieser Optimierungsvariante verringern die durch die Gebläsen zu 
leistende Druckerhöhung. Tabelle 6.8 fasst die in Tabelle 10.28 detaillierten Abweichungen 
gegenüber dem Basiskraftwerk zusammen. 
Die geänderten Auslegungsparameter der warmen entstaubten Sekundär-Rauchgasrück-
führung und zum Vergleich die des Basiskraftwerkes sind in Tabelle 6.10 zusammengefasst. 
Die Auslegungsparameter des Basiskraftwerkes sind aus Tabelle 5.6, Tabelle 5.7 und Tabel-
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Tabelle 6.10:  Auslegungsparameter der betroffenen Module des Basiskraftwerkes und der 
Optimierung mit der warmen entstaubten Sekundär-Rauchgasrückführung 
Modul Parameter Basis Optimie-rung Einheit 
Entstaubung 
Betriebstemperatur 150 379 °C 
Leistungsbedarf  504 1254 kWel 




Oxidanstemperatur nach Vorwärmer 350 346 °C 
Druckverlust, Primärseite 30 10 mbar 
Druckverlust, Sekundärseite 30 10 mbar 
Falschoxidansanteil 5 % 
Primäroxidans-
gebläse 
Druckerhöhung 160 140 mbar 
Betriebstemperatur 85 80 °C 
Sekundär-
oxidansgebläse 
Druckerhöhung 89 29 mbar 
Betriebstemperatur 170 340 °C 
Entschwefe-
lungsgebläse 
Druckerhöhung 44 22 mbar 
Betriebstemperatur 148 255 °C 
 
Die Auslegung des Oxidansvorwärmers, Elektrofilters, Rauchgasentschwefelungsabsorbers 
und -kondensators wird gemäß Kapitel 3.3 durchgeführt. Alle Details der Komponentenaus-
legung und -größenabschätzung sind im Anhang 10.5 enthalten. 
 
6.2.2.3 Ergebnisse 
Der Einsatz der warmen entstaubten Rauchgasrückführung im Oxy-Vac-Jül-Kraftwerk führt 
zum um 0,12 %-Punkte höheren Nettowirkungsgrad im Vergleich zum Basiskraftwerk. Die 
differenzierte Betrachtung zeigt, dass sich die Nettoleistungssteigerung von 1,5 MWel im We-
sentlichen aus dem Vorteil bei der Oxidansbereitstellung (3,1 MWel) abzüglich den Nachteil 
durch die warme Entstaubung (1,1 MWel) und durch die geringere Leistung des Wasser-
Dampf-Kreislaufes (0,6 MWel) zusammensetzt, vgl. Abbildung 6.8. Die Differenz zwischen 
den angegebenen Werten ist auf weitere Effekte mit geringer Relevanz, die hier deshalb wei-
ter nicht erläutert werden, zurückzuführen. 
Der doppelte Eigenbedarf der warmen Entstaubung gegenüber der kalten ist zu 70 % auf 
den direkten Elektrizitätsbedarf und zu 30 % auf den erhöhten Druckverlust des warmen 
Elektrofilters gegenüber dem kalten zurückzuführen, vgl. Tabelle 6.10. Der geringere Leis-
tungsbedarf der Oxidansbereitstellung resultiert vor allem aus geringeren Druckerhöhungen 
der einzelnen Gebläse dank der eliminierten Module sowie aus geringeren Druckverlusten in 
Wärmeübertragern aufgrund der vorangegangenen Entstaubung. Dies gilt vor allem für die 
Sekundäroxidans- und Entschwefelungsgebläse, vgl. Abbildung 6.8 und Tabelle 6.10. 














Abbildung 6.8:  Leistungsverlust des Wasser-Dampf-Kreislaufes, Eigenbedarf einzelner 
Teilprozesse und Komponenten sowie Nettoleistungsgewinn des Oxy-Vac-
Jül-Kraftwerkes mit der warmen entstaubten Sekundär-Rauchgasrück-
führung gegenüber dem Basiskraftwerk 
Die Anwendung der warmen Entstaubung beeinflusst die Größe vor allem des Elektrofilters 
und Rauchgas-Oxidansvorwärmers, vgl. Tabelle 6.11. Aufgrund des temperaturbedingt grö-
ßeren Rauchgasvolumenstromes und der größeren spezifischen Niederschlagselektroden-
fläche vergrößert sich die Niederschlagselektrodenfläche gegenüber dem Basiskraftwerk um 
107 % auf 153 Tsd. m². Die Eliminierung der Erwärmung des Sekundäroxidanses führt 
gleichzeitig zur höheren logarithmischen Temperaturdifferenz im Rauchgas-
Oxidansvorwärmer, so dass sich dieser auf 16 % der ursprünglichen Größe verkleinert. Der 
Einfluss auf die Komponenten der Rauchgasentschwefelung und -kondensation ist dagegen 
vernachlässigbar, da die Volumenströme des Basiskraftwerkes und der Optimierung nahezu 
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Tabelle 6.11:  Bauaufwand der ausgewählten Kraftwerkskomponenten der warmen ent-
staubten Sekundär-Rauchgasrückführung im Vergleich zum Basiskraftwerk 








Tsd. m² 86,5 14,0 
% 100,0 16,2 
Entstaubung Elektrofilter, Niederschlags-elektrodenfläche 
Tsd. m² 73,8 153,0 
% 100,0 207,3 
Entschwefe-
lung Absorber, Durchmesser 
m 8,43 8,39 
% 100,0 99,6 
Rauchgas-
Kondensation Kondensator, Durchmesser 
m 8,14 8,12 
% 100,0 99,8 
Wirkungsgradgewinn gegenüber Basiskraftwerk %-Punkte --- 0,12 
 
Zusammengefasst hat die warme sekundäre Rauchgasrückführung einen geringen Wir-
kungsgradgewinn gegenüber dem Basiskraftwerk von 0,12 %-Punkten. Dem um 84 % ver-
ringerten Bauaufwand des Rauchgas-Oxidansvorwärmers steht der um mehr als Zweifache 
vergrößerte warme Elektrofilter gegenüber. 
 
6.2.3 Warme entstaubte Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung 
Die warme entstaubte Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung stellt eine Kombination 
der in Kapiteln 6.2.1 und 6.2.2 einzeln beschriebenen Optionen dar. 
 
6.2.3.1 Prozessbeschreibung 
Die Anwendung der warmen entstaubten Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung auf 
das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk zeigt Abbildung 6.6, Teil (d). Das Primär- und Sekundär-
Rauchgas werden nach der warmen Entstaubung dem Rauchgashauptstrom entnommen 
und mit dem Sauerstoff aus der Sauerstofferzeugung mit der Temperatur von ca. 220°C (vgl. 
Abbildung 6.2) vermischt. Das Sekundäroxidans weist nach dem Sekundäroxidansgebläse 
eine Temperatur von 349°C auf, die nahezu identisch mit der im Referenz- und Basiskraft-
werk definierten Brennkammereintrittstemperatur von 350°C ist, vgl. Tabelle 5.6. Deshalb 
wird das Sekundäroxidans ohne weitere Aufwärmung in die Brennkammer zurückgeführt. 
Das Primäroxidans wird im Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer je nach dem Kohle-
trocknungsbedarf zurückgekühlt. Das Primäroxidansgebläse befindet sich auf der kalten Sei-
te des Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer und fördert das Primäroxidans in Kohlemüh-
len.  
Aufgrund der warmen Rückführung ist im ausgewählten Auslegungspunkt der Optimierungs-
variante keine Aufwärmung des Primär- und Sekundäroxidanses erforderlich, so dass der 
entsprechende Vorwärmer vollständig eingespart wird, vgl. Abbildung 6.6, Teil (a) und (d). In 
einem anderen Auslegungspunkt oder bei der anderen Konfiguration der Sauerstoffbereit-
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stellung, die zu einer anderen Sauerstoffaustrittstemperatur nach dem Vakuumsauger führt, 
muss das Sekundäroxidans unter Umständen erwärmt werden, vgl. auch Kapitel 6.2.2. Der 
Entstaubungskühler entfällt ersatzlos, da dessen Aufgabe ausschließlich im Kühlen des Roh-




Da das Primär- und Sekundäroxidans in den Direktgaskühlern nicht mehr gekühlt werden, 
reichert sich der Wasserdampf im Rauchgas nach dem Dampferzeuger mit 26,8 Vol.-% im 
deutlich geringeren Maß als bei der kalten entstaubten Primär-Rauchgasrückführung mit 
35,0 Vol.-%, vgl. Tabelle 6.12. Der Anstieg der SO3-Konzetration gegenüber der der kalten 
entstaubten Primär-Rauchgasrückführung ist auf den geringeren Wasserdampfgehalt der 
warmen Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung zurückzuführen, vgl. Tabelle 6.12. Der 
nach Gleichung 2.9 berechnete Säuretaupunkt liegt mit 150°C deshalb unter dem der kalten 
entstaubten Rauchgasrückführung. Um den Säuretaupunkt nicht zu unterschreiten, wird die 
Rauchgastemperatur an der kühlsten Stelle der Kreisläufe, in diesem Fall am Sichter der 
Kohlemühlen, mit 160°C definiert, vgl. auch Kapitel 6.2.1.  
Tabelle 6.12:  H2O- und SO3-Konzentration sowie Säuretaupunkt der Rauchgase des Basis-
kraftwerkes sowie mit der kalten und warmen entstaubten Primär- und Sekun-
därrauchgasrückführung 




(aus Kapitel 6.2.1) warm entstaubt 
H2Og Vol.-% 22,6 35,0 26,8 
SO3  ppm 9,0 15,1 17,1 
Säuretaupunkt °C 143 152 150 
 
Durch die warme entstaubte Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung sind alle im 
Rauchgaskanal liegende Module betroffen. Um Wiederholungen zu vermeiden, wird bezüg-
lich der Beschreibung der warmen Entstaubung und des Primär-, Sekundäroxidans- und 
Entschwefelungsgebläses auf Kapitel 6.2.2 Bezug genommen, bezüglich der Beschreibung 
des Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmers – auf Kapitel 6.2.1. Die übrigen Module wer-
den nach Kapitel 3.2.3 mit den Auslegungsparametern aus Kapitel 5.1 modelliert. 
Da das Primär- und Sekundäroxidans vor dem Eintritt in die Brennkammer nicht mehr auf-
gewärmt werden, und der Rauchgas-Oxidansvorwärmer daher ersatzlos wegfällt, gibt es im 
Optimierungsfall keine Oxidansleckage im Rauchgas-Oxidansvorwärmer aufgrund des 
Druckgradienten. Der Entstaubungskühler entfällt ersatzlos. Tabelle 6.13 fasst die Ausle-
gungsparameter der warmen entstaubten Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung des 
Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes sowie zum Vergleich die des Basiskraftwerkes zusammen. 
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Tabelle 6.13:  Auslegungsparameter der betroffenen Module des Basiskraftwerkes und der 
Optimierung mit der warmen entstaubten Primär- und Sekundär-Rauchgas-
rückführung 
Modul Parameter Basis Opti-mierung Einheit 
Mahltrocknung mit 
Staubförderung 
Primäroxidansparameter   
- spezifischer Volumenbedarf 0,5 kgKohle/m³
- Sichtertemperatur  100 160 °C 
- Primäroxidanstemperatur 215 333 °C 
- spezifischer Trocknungswärmebedarf 258,4 333,0 kJth/kgKohle
- Trocknungsmassenstrom 126,5 85,9 kg/s 
Rauchgas-
Oxidansvorwärmer 
Primäroxidansleckage 5 --- % 




Wärmeverschiebung 15,9 2,15 MWth 
Druckverlust 10 2 mbar 
Entstaubung 
Betriebstemperatur 150 379 °C 
Leistungsbedarf 504 1286 kWel 
Druckverlust 4 9 mbar 
Primäroxidans-
gebläse 
Druckerhöhung 160 139 mbar 
Betriebstemperatur 85 313 °C 
Sekundäroxidans-
gebläse 
Druckerhöhung 89 29 mbar 
Betriebstemperatur 170 345 °C 
Entschwefelungs-
gebläse 
Druckerhöhung 44 14 mbar 
Betriebstemperatur 148 375 °C 
 
Die Auslegung des Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmers, Elektrofilters, Rauchgasent-
schwefelungsabsorbers und -kondensators wird gemäß Kapitel 3.3 durchgeführt. Alle Details 
der Komponentenauslegung und -größenabschätzung sind im Anhang 10.5 enthalten. 
 
6.2.3.3 Ergebnisse 
Der Einsatz der warmen entstaubten Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung im Oxy-
Vac-Jül-Kraftwerk führt zum um 0,35 %-Punkte höheren Nettowirkungsgrad im Vergleich 
zum Basiskraftwerk. Der Nettoleistungsanstieg von 4,2 MWel setzt sich aus der höheren Leis-
tung des Wasser-Dampf-Kreislaufes und aus der Differenz der eingesparten Eigenbedarfs-
leistung der Oxidansbereitstellung sowie der Entschwefelung und der zusätzlich aufgewen-
deten Leistung für die Entstaubung und CO2-Verdichtung zusammen, vgl. Abbildung 6.9. 
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Der vollständige Entfall der Primär- und Sekundäroxidansvorwärmung verringert die zu 
überwindenden Druckverluste mittels entsprechender Gebläse, was im um 45 % geringeren 
Leistungsbedarf der Gebläse wiederspiegelt, trotz ihrer über 300°C heißen Betriebstempera-
tur. Der um 120 % höhere elektrische Eigenbedarf der warmen Entstaubung gegenüber der 
kalten ist zu 66 % auf den direkten Elektrizitätsbedarf und zu 34 % auf den erhöhten Druck-
verlust des warmen Elektrofilters gegenüber dem kalten zurückzuführen, vgl. Tabelle 6.13 
und Abbildung 6.9.  
Die warme entstaubte Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung verringert den Rauch-
gasmassenstrom bzw. -volumenstrom zur Entschwefelung um 36 % bzw. 30 % im Vergleich 
zum Basiskraftwerk. Dadurch sinkt der Leistungsbedarf der nachfolgenden Rauchgasbe-
handlung, insbesondere der der Entschwefelung, vgl. Abbildung 6.9. Vor allem der nach 
Gleichung 5.10 berechnete Leistungsbedarf der Umwälzpumpen des Absorbers verringert 
sich von 3917 beim Basiskraftwerk auf 2740 kWel im Optimierungsfall, vgl. Parameter bzw. 













Abbildung 6.9: Leistungsgewinn des Wasser-Dampf-Kreislaufes, Eigenbedarf einzelner 
Teilprozesse sowie Nettoleistungsgewinn des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes mit 
der warmen entstaubten Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung ge-
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Hinsichtlich der Größe einzelner Komponenten fasst die warme entstaubte Primär- und Se-
kundär-Rauchgasrückführung die Vor- und Nachteile aus Kapiteln 6.2.1 und 6.2.2 zusam-
men: um bis zu 17 % kleinerer Entschwefelungsabsorber und Rauchgaskondensator, um 
93 % kleinerer Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer und vollständig eliminierter Rauch-
gas-Oxidansvorwärmer und gleichzeitig um 113 % größerer Elektrofilter, vgl. Tabelle 6.14. 
Tabelle 6.14:  Bauaufwand der ausgewählten Kraftwerkskomponenten der warmen ent-
staubten Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung im Vergleich zum Ba-
siskraftwerk 









Tsd. m² 8,8 0,6 
% 100,0 6,6 
Rauchgas-Oxidansvorwär-
mer, Wärmeübertragerfläche 
Tsd. m² 86,5 --- 
% 100,0 --- 
Entstaubung Elektrofilter, Nieder-schlagselektrodenfläche 
Tsd. m² 73,8 156,8 
% 100,0 212,5 
Entschwefe-
lung Absorber, Durchmesser 
m 8,43 7,05 
% 100,0 83,6 
Rauchgas-
Kondensation Kondensator, Durchmesser 
m 8,14 6,86 
% 100,0 84,4 
Wirkungsgradgewinn gegenüber Basiskraftwerk %-Punkte --- 0,35 
 
Zusammengefasst bündelt die warme entstaubte Primär- und Sekundär-
Rauchgasrückführung die Vor- und Nachteile der kalten entstaubten Primär-
Rauchgasrückführung und der warmen entstaubten Sekundär-Rauchgasrückführung. Einem  
Wirkungsgradgewinn von 0,35 %-Punkten und Einsparungen beim Rauchgas-
Oxidansvorwärmer von 100 %, beim Entschwefelungsabsorber und Rauchgaskondensator 
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6.3 Abwärmenutzung 
Die Abwärmenutzung steigert den elektrischen Nettowirkungsgrad des Gesamtsystems, in-
dem der Eigenbedarf reduziert und die elektrische Bruttoleistung des Wasser-Dampf-
Kreislaufes erhöht wird. Während im Dampfkraftwerk nach dem Stand der Technik nur die 
Rauchgaswärme kraftwerksintern nutzbar ist (vgl. Kapitel 2.1.6), verfügt das Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerk über folgende Wärmequellen:  
- Rauchgaswärme 
- Wärme aus Sauerstoffverdichtung 
- Wärme aus Kohlendioxidverdichtung. 
Die Positionen der potentiellen Wärmeauskoppelung aus dem Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk 
sind mit der im Basiskraftwerk erforderlichen Kühlwasserkühlung in den direkten und indirek-
ten Wärmeübertragern der Entstaubung, Entschwefelung, Rauchgaskondensation sowie 
CO2- und O2-Verdichtung identisch. Die Wärmeauskoppelung hat dadurch das Potential, die 
Kühlwasserkreislauf- und Einspritzkühlung zu ersetzen und damit den Eigenbedarf und 
Wasserverbrauch des Kraftwerkes zu senken. Einen Überblick über die potentiellen Positio-
nen der Wärmeauskoppelung gibt Tabelle 6.15 und die roten nummerierten Eintragungen in 
Abbildung 6.10.  
Tabelle 6.15:  Art der Abwärmenutzung und Positionen der Wärmeauskoppelung im Oxy-
Vac-Jül-Basiskraftwerk 
Wärmequelle 
Position der Wärmeauskoppelung 
lfd. Nr. aus 
Abb. 6.10 Bezeichnung 
Rauchgas 
1 nach dem Rauchgas-Oxidansvorwärmer  
2 Bypass des Rauchgas-Oxidansvorwärmers 
3 nach dem Entschwefelungsgebläse 
4 nach dem Kondensatorgebläse 
verdichtetes O2 5 Zwischenstufenkühler des O2-Vakuumsaugers 
verdichtetes CO2 6 Zwischenstufenkühler des CO2-Verdichters 
 
Dank der prozessinternen Lufterwärmung im Oxy-Vac-Jül-Konzept (vgl. Kapitel 2.3.3 und 
5.1.2) kommt die Luft als Wärmesenke wie beim Referenz-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung 
nicht in Betracht. Die Endaufheizung im Kessel-Wärmeübertrager von 800 auf 850°C (vgl. 
Kapitel 5.1.2) findet auf einem höheren Temperaturniveau im Vergleich zu dessen der zur 
Verfügung stehenden Wärmequellen statt. Als Wärmesenke steht somit nur das Kondensat 
und Speisewasser zur Verfügung, das mittels des Anzapfdampfes im externen Enthitzer und 
in den acht Speisewasser- und Kondensatvorwärmern mit bzw. ohne Nachkühler aufge-
wärmt wird. Die in Abbildung 6.10 mit grünen Eintragungen dargestellte Wärmeeinkoppelung 
in den Vorwärmern des Wasser-Dampf-Kreislaufes hat das Potential, mindestens einen Teil 
des Anzapfdampfes zu ersetzen, der dann die Leistung des Turbosatzes erhöht, vgl. Kapitel 
2.1.6.  
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Abbildung 6.10:  Potential der Wärmeaus- und -einkoppelung im Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerk26 
                                                
26 Die Angaben bei den Positionen 1 und 2 gelten nur bei der alternativen Verwendung. 
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Die Angaben in Abbildung 6.10 zu den Ein- und Austrittstemperaturen sowie zu den potenti-
ell aus- und einkoppelbaren Wärmeströmen beziehen sich auf das in Kapitel 5 simulierte 
Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk und setzten voraus, dass  
- die Kühlwasserkühlung durch die Wärmeauskoppelung vollständig ersetzt wird 
- die Grädigkeit des Rauchgas-Oxidansvorwärmers 0 K beträgt 
- die Druckverluste der zusätzlichen Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung 
0 mbar betragen 
- die Rauchgasentschwefelung bei der Wasserdampfsättigungstemperatur stattfindet 
- die Rauchgaswärmenutzung kumulativ durchgeführt wird, das heißt Positionen 1, 3, 4 
oder Positionen 2, 3, 4 
- die regenerative Kondensat- und Speisewasservorwärmung durch die Wärmeeinkop-
pelung vollständig ersetzt wird. 
Die Vielzahl der Positionen der Wärmeein- und -auskoppelung führt zu hoher Anzahl deren 
möglichen Kombinationen. Die in dieser Arbeit untersuchten Kombinationen der Wärmeein- 
und -auskoppelungen werden unter folgenden Randbedingungen festgelegt (Aufzählung in 
Reihenfolge deren Berücksichtigung): 
- unveränderte Ablaufstruktur aller Kraftwerksmodule der Oxy-Vac-Jül-Kraftwerke mit 
und ohne Abwärmenutzung 
- unveränderte Betriebstemperatur des Rauchgas-Oxidansvorwärmers, der CO2- und 
O2-Verdichtung sowie weitgehend unveränderte Betriebstemperatur der Entstaubung 
und Entschwefelung 
- unveränderte Ablaufstruktur und Betriebstemperatur der Kondensat- und Speisewas-
servorwärmanlage 
- Ablaufstruktur der Wärmenutzung analog dem derzeitigen Stand der fortschrittlichen 
Technik 
- Minimieren der Wärmeübertrageranzahl zwecks der besseren Regelbarkeit des 
Kraftwerkssystems im realen Betrieb 
- Minimieren der Exergieverluste unter den oben beschriebenen Randbedingungen. 
Einen Überblick über die Struktur der untersuchten Abwärmenutzung des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes gibt Tabelle 6.16. Die laufende Nummerierung der Positionen der Wär-
meauskoppelung mit arabischen Zahlen entspricht der Abbildung 6.10. Die Berücksichtigung 
der oben genannten Randbedingungen ergab die Positionen der Wärmeeinkoppelung. Ihre 
laufende Nummerierung mit römischen Zahlen in Tabelle 6.16 ist erforderlich, um Wiederho-
lungen in der Tabelle zu vermeiden. Die Buchstaben A bis G in Tabellenfeldern stellen die im 
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Tabelle 6.16:  Struktur der untersuchten Abwärmenutzung des Oxy-Vac-Jül Basiskraftwerkes 
lfd. 
Nr. Positionen der Wärmeeinkoppelung 
Position der Wärmeauskoppelung 
Rauchgas O2 CO2 

















































































































I Bypass des 4. Kondensatvorwärmers  A --- --- --- --- --- 
II Bypässe der Speisewasserstrecke und des 4. Kondensatvorwärmers --- B --- --- --- --- 
III I und II C --- --- --- --- 
IV III und Bypass des 2. Kondensatvor-wärmers D --- --- --- 
V IV und Bypass des 1. Kondensatvor-wärmers E --- --- 
VI Bypass der Kondensatstrecke bzw. Bypässe der Kondensatvorwärmer --- --- --- --- F --- 
VII Bypass des 2. Vorwärmers --- --- --- --- --- G 
 




Die Rauchgaswärmenutzung besteht in der Nutzung der Wärme aus dem für die Rauchgas-
behandlung abzukühlenden Rauchgas für die Vorwärmung des Speisewassers und Konden-
sates des Wasser-Dampf-Kreislaufes. 
 
6.3.1.1 Prozessbeschreibung 
Die Option A stellt das Basiskraftwerk mit der Rauchgaswärmeauskoppelung im Wärme-
übertrager WÜ-A-a nach dem Rauchgas-Oxidansvorwärmer und vor der Entstaubung dar 
(vgl. Abbildung 6.11, Option A) und ähnelt sich der in [48], [49] und [50] beschriebenen Ab-
laufstruktur der existierenden Anlagen, vgl. Kapitel 2.1.6. Die Rauchgasabkühlung ist grund-
sätzlich bis auf die in Kapitel 5.1.5 bzw. in Tabelle 5.14 definierte Betriebstemperatur des 
Elektrofilters von 150°C möglich. Da das nicht entstaubte Rauchgas eine Staubkonzentration 
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von ca. 28 g/Nm³tr. aufweist (vgl. Kapitel 5.1.5, Tabelle 5.11), darf der Rauchgastaupunkt bei 
der Rauchgaswärmenutzung nicht unterschritten werden, damit die nassen Staubablagerun-
gen den Wärmeübertrager nicht blockieren, vgl. Kapitel 2.1.6. Mit dem zu erwarteten Säure-
taupunkt zwischen 141 und 143°C (vgl. auch Details in Tabelle 6.17) darf sich die Wand des 
Wärmeübertragers WÜ-A-a daher nicht unter 150°C abkühlen. Auf der Seite der Wärmesen-
ke steht das Kondensat nach dem 4. Kondensatvorwärmer mit 151°C zur Verfügung und 
kann grundsätzlich vorgewärmt werden. Da jedoch eine unveränderte Ablaufstruktur und 
Betriebstemperatur der Kondensat- und Speisewasservorwärmanlage vorausgesetzt wurden 
(vgl. Randbedingungen in Kapitel 6.3), wird die Wärme erst im Bypass des 4. Kondensat-
vorwärmers eingekoppelt. Da das Kondensat vor dem 4. Kondensatvorwärmer eine Tempe-
ratur von nur 135°C aufweist, besteht die Gefahr, dass die Wandtemperatur unter 150°C fällt, 
was aus oben genannten Gründen zu vermeiden ist. Um die Wandabkühlung auf unter 
150°C sicher auszuschließen, wird zwischen der Wärmeaus- und -einkoppelung ein Wärme-
trägerkreislauf mit der Wasservorlauftemperatur in den Wärmeübertrager WÜ-A-a von 150°C 
eingesetzt. Der Wärmeträgerkreislauf beinhaltet eine Kreislaufpumpe KP-A und einen Zwi-
schenwärmeübertrager WÜ-A-b. Je nach Grädigkeit des Wärmeübertragers WÜ-A-a ist eine 
weitere Rauchgaskühlung mittels des Prozesswassers im Direktgaskühler auf die Betriebs-
temperatur des kalten Elektrofilters von 150°C erforderlich. Die Angaben zu den Temperatu-
ren und Wärmeströmen in Abbildung 6.11, Abbildung 6.12 und Abbildung 6.13 beziehen sich 
auf den Wasser-Dampf-Kreislauf aus Abbildung 6.10 und auf die in Kapitel 6.3.1.2 darge-
stellte Modulauslegung. Dies gilt sinngemäß für alle untersuchten Optionen der Rauchgas-
wärmenutzung. 
In der Option B wird die Rauchgaswärme im Bypass des Rauchgas-Oxidansvorwärmers vor 
der Entstaubung ausgekoppelt und ähnelt sich der in [48], [49] und [50] beschriebenen Ab-
laufstruktur der existierenden Anlagen, vgl. Kapitel 2.1.6. Das Temperaturniveau der Wär-
meauskoppelung ist mit 379°C (Austritt aus dem Dampferzeuger) mit der potentiellen Küh-
lung bis auf 150°C (siehe oben) ausreichend, um die Wärme im Wärmeübertrager WÜ-B-1 
an das Speisewasser im Bypass der Speisewasserstrecke zu übertragen. Die Restwärme, 
deren Menge je nach Grädigkeit des Wärmeübertragers WÜ-B-1 variiert, wird im weiteren 
Wärmeübertrager WÜ-B-2-a mit dem Wärmeträgerkreislauf wie bei der Option A an das 
Kondensat im Bypass des 4. Kondensatvorwärmers übertragen, vgl. Abbildung 6.11, 

















Abbildung 6.11:  Optionen A und B der Rauchgaswärmenutzung im Oxy-Vac-Jül-Kraftwerk 
Die tatsächliche Realisierbarkeit der Option B der Rauchgaswärmenutzung wird jedoch 
durch die Temperaturen des Roh-Rauchgases nach dem Rauchgas-Oxidansvorwärmer und 
des aufzuwärmenden Sekundäroxidanses beeinflusst. Beim heutigen Stand der Kraftwerks-
technik liegt die Rauchgastemperatur nach dem Luftvorwärmer mit 120 bis 160°C deutlich 
höher als die der aufzuwärmenden Luft mit 0 bis 40°C, so dass die Wärmeentnahme im By-
pass ohne Weiteres möglich ist. Beim Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk liegen die Temperatur des 
Roh-Rauchgases nach dem Rauchgas-Oxidansvorwärmer und die des Sekundäroxidanses 
mit 208 bzw. 176°C deutlich näher aneinander als beim Referenz-Kraftwerk (vgl. Abbildung 
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6.11, Option A, die gezeigten Temperaturen entsprechen denen des Basiskraftwerkes). Da 
die Grädigkeit des regenerativen Rauchgas-Oxidansvorwärmers in Tabelle 5.6 mit 29 K defi-
niert wurde, ist die Option B nur dann möglich, wenn das Sekundäroxidans so weit abgekühlt 
wird, dass zwischen dem Roh-Rauchgas und dem Sekundäroxidans ein ausreichend hohes 
Temperaturgefälle besteht. Dies wird erreicht, indem zwischen dem kälteren Primär- und 
wärmeren Sekundäroxidans ein zusätzlicher Wärmeübertrager installiert wird, vgl. Abbildung 
6.11, Option B, Wärmeübertrager WÜ-PS-RG. Da das Sekundäroxidans nur entstaubt aber 
noch nicht entschwefelt ist, bestimmt sein Säuretaupunkt die untere Grenze der 
Temperaturabsenkung des Sekundäroxidanses. Im vorliegenden Beispiel liegt der 
Säuretaupunkt bei 142°C, vgl. Kapitel 6.3.1.2 „Modulauslegung“, Tabelle 6.17. Daher wird 
angenommen, dass das Sekundäroxidans von 176 auf 156°C abkühlt, wobei 6,7 MWth in das 
Primäroxidans übertragen werden, wodurch sich dieser von 86 auf 149°C erwärmt. Unter 
Berücksichtigung der Grädigkeit des regenerativen Rauchgas-Oxidansvorwärmers von 29 K 
darf der Rauchgashauptstrom nunmehr von 208 auf 184°C abgekühlt werden. Das Tempera-
turgefälle für die Rauchgaswärmenutzung im Wärmeübertrager WÜ-B-1 ist damit gegeben. 
Der Bypass-Rauchgasmassenstrom durch die Wärmeübertrager WÜ-B-1 und WÜ-B-2-a wird 
vom Aufwärmebedarf des Oxidanses im regenerativen Rauchgas-Oxidansvorwärmer, von 
der Wärmekapazität des Roh-Rauchgases und des Oxidanses sowie von der oben genann-
ten zulässigen Mindesttemperatur des Rauchgashauptstromes bestimmt. Nach dem Vermi-
schen mit dem Rauchgashauptstrom ist je nach Grädigkeit der Wärmeübertrager eine weite-
re Rauchgaskühlung mittels Kühlwassers im Direktgaskühler auf die in Kapitel 5.1.5 bzw. in 







Abbildung 6.12:  Option C der Rauchgaswärmenutzung im Oxy-Vac-Jül-Kraftwerk 
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Die Option C stellt eine Kombination der Optionen A und B dar, vgl. Abbildung 6.12. Im 
Wärmeträgerkreislauf wird die dem Rauchgashauptstrom und -Bypass entnommene Wärme 
gebündelt an das Kondensat im Wärmeübertrager WÜ-A/B-2-b übertragen. Alternativ ist die 
Zusammenführung des Rauchgashauptstromes und -Bypasses und anschließende Wärme-
auskoppelung möglich. 
Die Option D baut auf der Option C auf, wobei zusätzlich die Rauchgaswärme nach dem 
Entschwefelungsgebläse im Wärmeübertrager WÜ-D-1-a ausgekoppelt wird. Die Rauchgas-
abkühlung ist grundsätzlich bis auf die Betriebstemperatur der Rauchgasentschwefelung 
möglich, die je nach Wasserdampfgehalt des Rauchgases zwischen 60 und 70°C liegt. Auf 
der Grundlage des Kapitels 2.1.6, Tabelle 2.15 wird hier jedoch angenommen, dass die 
Rauchgaswärme bis auf 89°C genutzt wird. 
Das Temperaturniveau der Wärmeauskoppelung ist mit 154°C ausreichend, um die Wärme 
im Wärmeübertrager WÜ-D-1-a mittels eines Wärmeträgerkreislaufes an das Kondensat zu 
übertragen (vgl. Abbildung 6.13, Option D), und ähnelt sich der in [45], [46] und [47] 
beschriebenen Ablaufstruktur der existierenden Anlagen, vgl. Kapitel 2.1.6. Der Wärmeträ-
gerkreislauf beinhaltet die Kreislaufpumpe KP-D und den Zwischenwärmeübertrager       
WÜ-D-b. Der Einsatz des Wärmeträgerkreislaufes ist erforderlich, weil sich das Rauchgas 
deutlich unter dem Säuretaupunkt abkühlt, im vorliegenden Beispiel auf 89°C. Der Säuretau-
punkt des Rauchgases liegt bei 142°C, vgl. Tabelle 6.17. Die Korrosionsproblematik des 
Wärmeübertragers WÜ-D-1-a wird werkstofflich gelöst, vgl. nächstes Kapitel.  
Während sich die Pumpe des Wärmeträgerkreislaufes in den Optionen A bis C auf der 
kälteren Seite des Wärmeträgerkreislaufes, also auf der thermodynamisch günstigeren 
Position befindet, ist die Pumpe des Wärmeträgerkreislaufes ab der Option D nach der 
Wärmeauskoppelung platziert, also auf der warmen Seite des Wärmeträgerkreislaufes. Der 
Grund ist die Verwendung eines Kunststoffwärmeübertragers wegen des sich bildenden 
korrosiven Kondensates, vgl. Kapitel 2.1.6. Um die Belastung der Kunststoffschäuche des 
Wärmeübertragers zu minimieren, findet die Druckbeaufschlagung erst nach dem 
Kunststoffwärmeübertrager statt [143].  
Wird in der Option D auf den Entstaubungskühler vollständig verzichtet, wird eine weitere 
Kraftwerksablaufstruktur geschaffen, die als Option D ohne direkte Kühlwasserkühlung 
(Abkürzung: D-o-KW) bezeichnet wird und in Abbildung 6.13, Option D-o-KW dargestellt ist. 
Aufgrund des Verzichtes auf den Entstaubungskühler erhöht sich die Temperatur der nach-
gelagerten Teilprozesse wie Entstaubung, Rauchgasrückführung, Rauchgasförderung um 
25 K auf 175°C. Gleichzeitig verringern sich der Rauchgasstrom und damit die Abwärmever-
luste mit der Folge, dass bei dieser Option der Rauchgaswärmeauskoppelung  
- im Wärmeübertrager WÜ-A-a 10,9 anstelle von 4,6 MWth und 
- im Wärmeübertrager WÜ-D-1-a und WÜ-D-2-a insgesamt 23,1 anstelle von 
17,0 MWth  
an das Kondensat übertragen werden. Das Temperaturniveau der Wärmeauskoppelung 
nach dem Entschwefelungsgebläse ist mit 181°C ausreichend, um die Wärme im Bypass 
des 2. und 3. Kondensatvorwärmers mittels eines Wärmeträgerkreislaufes an das Kondensat 
zu übertragen. Dieses Konzept wird aus werkstofflichen Gründen, die in Kapitel 6.3.1.2 er-
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Abbildung 6.13:  Optionen D und D-o-KW der Rauchgaswärmenutzung im Oxy-Vac-Jül-
Kraftwerk 
Aufgrund der Wärmeauskoppelung und dadurch im Vergleich zum Basiskraftwerk reduzierter 
(Option D) bzw. vollständig eliminierter direkter Kühlwasserkühlung (Option D-o-KW) sinkt 
der Wasserdampfpartialdruck des Rauchgases vor der Entschwefelung von 295 mbar beim 
Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk auf 197 mbar in der Option D-o-KW ab. Die entsprechende Sät-
tigungstemperatur und damit die Rauchgasaustrittstemperatur aus der Entschwefelung ver-
ringern sich von 69 auf 60°C, mit der Folge, dass die Rauchgastemperatur nach dem Kon-
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densatorgebläse nicht mehr 74 (Basiskraftwerk) sondern nur noch 65°C beträgt (Option      
D-o-KW). Bei der Kondensatvorlauftemperatur im 1. Kondensatvorwärmer von 31°C 
(Abbildung 6.10) und der Annahmen im nächsten Kapitel 6.3.1.2 „Modulauslegung“ müsste 
die Rauchgasaustrittstemperatur nach der Wärmeauskoppelung in der Option E mindestens 
61°C betragen27. Die Wärmeauskoppelung mit der Rauchgasabkühlung von 65 auf 61°C 
würde nur 1 MWth betragen und ist für die praktische Umsetzung dieser Option zu gering. 
Daher wird die Option E als nicht praxisnah angesehen und deshalb nicht weiter analysiert. 
 
6.3.1.2 Modulauslegung 
Aufgrund der Wärmeauskoppelung und dadurch im Vergleich zum Basiskraftwerk geringerer 
direkter Kühlwasserkühlung verringert sich der Wasserdampfgehalt des Rauchgases nach 
Dampferzeuger von 22,7 Vol.-% im Basiskraftwerk auf 19,1 Vol.-% in der Option D-o-KW, 
vgl. Tabelle 6.17. Der gleichzeitige Anstieg der SO3-Konzentration ist auf den oben genann-
ten geringeren Wasserdampfgehalt des Rauchgases zurückzuführen. Der nach Gleichung 
2.5 berechnete Säuretaupunkt des Rauchgases nach dem Dampferzeuger sinkt geringfügig 
von 143 auf 141°C. 






Optionen der Rauchgaswärmenutzung 
A B C D D-o-KW
H2Og Vol.-% 22,7 20,8 21,2 20,8 20,7 19,1 
SO3  ppm 8,9 9,2 9,1 9,2 9,2 9,5 
Säuretaupunkt °C 143 142 142 142 142 141 
 
Durch die Wärmeaus- und -einkoppelung sind alle Module im Rauchgaskanal und in der 
Speisewasser- und Kondensatstrecke betroffen. Die weitere Beschreibung umfasst folgende 
Module: 
- Wärmeübertrager der Rauchgaswärmeauskoppelung  
- Rauchgas-Direktgaskühler. 
Die übrigen Module werden nach Kapitel 3.2.3 mit den Auslegungsparametern aus Kapitel 
5.1 modelliert.  
 
 
                                                
27 Mit der unteren Wärmeübertragergrädigkeit des Gas-Zwischenwärmeträger-Wärmeübertragers von 
25 K und der Wärmeübertragergrädigkeit des Zwischenwärmeträger-Kondensat-Wärmeübertragers 
von 5 K beträgt die Grädigkeit über den gesamten Wärmeträgerkreislauf 30 K. 
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Wärmeübertrager der Rauchgaswärmeauskoppelung 
Die thermodynamische Berechnung der Kraftwerkssysteme umfasst die Festlegung der Grä-
digkeit und des Druckverlustes der Wärmeübertrager sowie der Druckerhöhung und Wir-
kungsgrade der Wärmeträgerkreislaufpumpen. 
Die minimale Grädigkeit korrosionsfester Gas-Flüssigkeit-Wärmeübertrager für die Rauch-
gaswärmenutzung in den realisierten luftbefeuerten Anlagen liegt bei 28 bis 48 K, die des 
Bypass-Economisers – bei 28 (Hochdruckvorwärmung) und 7 K (Niederdruckvorwärmung),  
vgl. Kapitel 2.1.6 und Tabelle 2.15. Aufgrund höherer Wärmekapazität und höherer Dichte 
des Oxyfuel-Rauchgases im Vergleich zum Rauchgas eines konventionellen Kraftwerkes im 
Bereich von 100 bis 400°C ist der Wärmeübertragungskoeffizient auf der Rauchgasseite 
eines vergleichbaren Wärmeübertragers im Oxyfuel-Kraftwerk um bis zum 13 % höher, glei-
che Randbedingungen und Wärmeübertragergeometrie vorausgesetzt. Daher dürfte im 
Oxyfuel-Rauchgas bei gleicher Wärmeübertragerfläche und beim gleichen zu übertragenen 
Wärmestrom unter wirtschaftlichen Aspekten eine geringere Wärmeübertragergrädigkeit als 
im konventionellen Kraftwerk realisierbar sein. Die minimale Grädigkeit aller Rauchgaswär-
meübertrager für die Wärmenutzung wird daher positions- und werkstoffunabhängig mit 25 K 
angesetzt. Der Druckverlust der Rohrbündel der Wärmeübertrager wird in Kapitel 2.1.6 und 
in Tabelle 2.15 mit 3 bis 5 mbar angegeben. Unter Berücksichtigung des Druckverlustes 
beim Ein- und Auslauf in den Wärmeübertrager wird der Druckverlust der Wärmeübertrager 
für die Rauchgaswärmenutzung mit 8 mbar und der Druckverlust des jeweiligen Rohrbündels 
mit 5 mbar angenommen. Der Druckverlust der im Bypass des Rauchgas-Oxidansvorwär-
mers angeordneten Wärmeübertrager WÜ-B-1 und WÜ-B-2-a wird mit je 15 mbar angesetzt, 
da der Rauchgas-Oxidansvorwärmer im Rauchgashauptstrom einen Druckverlust in Höhe 
von 30 mbar aufweist. Der Druckverlust der Rohrbündel der Wärmeübertrager WÜ-B-1 und 
WÜ-B-2-a wird mit jeweils 10 mbar angesetzt. 
Die minimale Grädigkeit aller Zwischenwärmeübertrager wird mit 5 K gleich groß wie die 
Grädigkeit der Nachkühler in der Kondensat- und der Speisewasservorwärmstrecke ange-
nommen und ist damit vergleichbar mit der Grädigkeit der Zwischenwärmeübertrager der 
realisierten luftbefeuerten Anlagen von 2 bis 4 K, vgl. Kapitel 2.1.6 und Tabelle 2.15. Der 
Druckverlust des Zwischenwärmeübertragers WÜ-D-b wird bei der Parametrisierung von 
Kreislaufpumpen berücksichtigt. 
Der Wärmeübertrager WÜ-PS-RG wird in Anlehnung an den regenerativen Rauchgas-
Oxidansvorwärmer designt, da dieser Kostenvorteile gegenüber den anderen Wärmeüber-
tragerformen hat. Die minimale Grädigkeit des Regenerativ-Wärmeübertragers WÜ-PS-RG 
wird mit 7 K angenommen. Da das Rauchgas und Rauchgas-Oxidansgemisch auf beiden 
Seiten des Wärmeübertragers schon entstaubt und dadurch staubarm sind, wird für den Re-
generativ-Wärmeübertrager WÜ-PS-RG ein geringerer Druckverlust von 10 mbar pro Strö-
mungsrichtung im Vergleich zum Rauchgas-Oxidansvorwärmer definiert. 
Der kleinste Wasserdruck im Wärmeträgerkreislauf, also Druck vor der Pumpe, wird auf der 
Grundlage der Wasser-Dampf-Tafel IAPWS-97 ausgewählt. Die höchste Wassertemperatur 
im Wärmeträgerkreislauf vor der Pumpe beträgt in den Optionen A bis C 150°C und in den 
Optionen D und D-o-KW 102 bzw. 104°C. Um eine Dampfbildung im Wärmeträgerkreislauf 
zu vermeiden, wird der kleinste Wasserdruck in den Optionen A bis C mit 6 bar und in den 
Optionen D und D-o-KW mit 2 bar festgelegt. Bei allen Pumpen im Wärmeträgerkreislauf mit 
6.3 Abwärmenutzung 
  233 
dem Förderstrom von ca. 39 (Option B) bis 71,7 kg/s (Option D-o-KW) (vgl. Simulationser-
gebnisse) handelt es sich um eine im Kraftwerksmaßstab kleine Flüssigkeitspumpe, so dass 
der isentrope und mechanisch / elektrische Wirkungsgrad in Anlehnung an eine gleich große 
Kondensatpumpe mit 75 bzw. 95 % aus Tabelle 4.12 angesetzt wird. Der übliche Druckver-
lust auf der Wasserseite von Kondensatvorwärmern und Kühlern des Wasser-Dampf-
Kreislaufes beträgt jeweils 1 bar, vgl. Tabelle 4.12. Im Wärmeträgerkreislauf mit zwei Wär-
meübertragern und der erfahrungsgemäß längeren Ringwasserleitung wird deshalb die 
Druckerhöhung von 4 bar angenommen. In der Option D-o-KW mit zwei Rauchgas-
Wärmeübertragern werden 5 bar angesetzt.  
Die Auslegungsparameter der Rauchgaswärmenutzung für die thermodynamische Berech-
nung der Kraftwerkssysteme sind in Tabelle 6.18 zusammengefasst. 
Tabelle 6.18:  Auslegungsparameter der Rauchgaswärmenutzung für die thermodynamische 
Berechnung der Kraftwerkssysteme 
Modul Modulbeschreibung 
Parameter 











Gas (1 bar) – Speisewasser 




Gas (1 bar) – Gas (1 bar) 






















75 95 KP-B 
KP-D 2 5 
 
Die Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung stellen im Vergleich zum Basiskraftwerk 
zusätzliche Komponenten dar. Um deren Größe und Kosten zu berechnen, werden die 
Wärmeübertrager in Kapitel 10.7 gemäß dem VDI Wärmeatlas ausgelegt. Im Folgenden 
werden Wärmeübertragerwerkstoffe, Rohrgeometrie und -anordnung definiert. Die Ausle-
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gung der Wärmeübertrager orientiert sich konzeptionell an den derzeitigen Stand der fort-
schrittlichen Kraftwerkstechnik aus Kapitel 2.1.6. 
Die Wärmeübertrager WÜ-A-a, WÜ-B-1 und WÜ-B-2-a werden im staubhaltigen Rauchgas 
eingesetzt. Um die Staubablagerungen auf der Rauchgasseite der Wärmeübertrager zu mi-
nimieren, ist ihre gasseitige Berippung im Gegensatz zum Mühlenoxidans- bzw. Mühlenluft-
Speisewasservorwärmer [17, S. 211], die nur mit dem staubarmen Rauchgas bzw. mit der 
staubfreien Luft beaufschlagt werden (vgl. Kapitel 2.1.2, 4.2.2, 5.1.2), nicht sinnvoll. Daher 
wird angenommen, dass die Wärmeübertrager WÜ-A, WÜ-B-1 und WÜ-B-2-a aus glatten 
Rohren bestehen, die zusätzlich mittels Rußbläser bedarfsgerecht gereinigt werden können. 
Die Wärmeübertrager WÜ-D-1-a und WÜ-D-2-a befinden sich im staubarmen und korrosiven 
Rauchgas und bestehen daher ebenfalls aus glatten Rohren, um die schwallartige Reinigung 
der Schläuche mit dem Waschwasser zu ermöglichen [47, S. 183]. 
Die Auslegung der Wärmeübertrager WÜ-A-a, WÜ-B-1 und WÜ-B-2-a wird an den rauch-
gasbeheizten Speisewasservorwärmer (Economiser) in [14, S. 579-582] und [23, S. 252-253] 
angelehnt. Alle oben genannten Wärmeübertrager werden oberhalb des Rauchgassäuretau-
punktes eingesetzt (vgl. Kapitel 6.3.1.1), so dass die im Kesselbau gewöhnlichen Stähle 
verwendet werden können, vgl. Kapitel 2.1.6, Tabelle 2.14. Aufgrund vom Druck- und Tem-
peraturniveau aus Tabelle 4.12 und Abbildung 6.10 (Niederdruck-Wärmeauskoppelung in 
WÜ-A-a und WÜ-B-2-a: 10 bar bei 151 bis 166°C, Hochdruck-Wärmeauskoppelung in WÜ-
B-1: 336 bar bei 194 bis 303°C) wird bei WÜ-A-a und WÜ-B-2-a als Werkstoff P235GH mit 
der Werkstoffnummer 1.0345 und bei WÜ-B-1 als Werkstoff P265GH mit der Werkstoffnum-
mer 1.0425 eingesetzt. Als Rohrgeometrie und -anordnung werden Rohre mit einem Außen-
durchmesser von 32 mm [14, S. 579-582] sowie Längs- und Querrohrteilung von 64 mm     
(2 x Durchmesser) festgelegt. Die Wandstärken werden rechnerisch nach AD-Merkblättern 
ermittelt, vgl. Anhang 10.6 und Tabelle 10.29. 
Die Auslegung der Wärmeübertrager WÜ-D-1-a und WÜ-D-2-a wird an die Publikationen und 
Mitteilungen der auf der Rauchgaswärmenutzung spezialisierten Unternehmen wie Babcock 
Borsig Steinmüller GmbH und Wallstein Ingenieur GmbH angelehnt. Da die oben genannten 
Wärmeübertrager im nicht entschwefelten Rauchgas mit der Säuretaupunktunterschreitung 
eingesetzt werden, werden für den 
- Wärmeübertrager WÜ-D-1-a die Fluorkunststoffe wie modifiziertes PTFE              
(AlWaFlon®-Konzept der Fa. Wallstein Ingenieur GmbH) oder PFA (G-FLON®-
Konzept der Fa. Babcock Borsig Steinmüller GmbH) sowie 
- Wärmeübertrager WÜ-D-2-a der Werkstoff Alloy 59 mit der Werkstoffnummer 2.4605 
ausgewählt. Diese Auswahl ist durch die in Abbildung 6.13 dargestellte Ablaufstruktur be-
gründet, vor allem durch das Druck- und Temperaturniveau des Wärmeträgerkreislaufes 
nach der Wärmeauskoppelung aus dem Rauchgas. Mit maximal 2 bar und 104°C auf der 
Wasserseite ist die Belastung für Kunststoffschläuche der Wärmeübertrager gering, so dass 
die ausreichend lange Standzeit gewährleistet werden kann. Beim Wärmeübertrager WÜ-D-
2-a liegen auf der Wasserseite in der in Abbildung 6.13 dargestellte Ablaufstruktur maximal 
7 bar und 140°C vor, so dass der metallische Werkstoff aufgrund der Standfestigkeit vom 
Vorteil ist. Falls für WÜ-D-2-a ebenfalls ein Fluorkunststoff verwendet wird, soll die Pumpe 
KP-D nach dem Wärmeübertrager WÜ-D-1-a eingesetzt werden, damit der Wasserdruck am 
Wärmeübertrager WÜ-D-2-a an der wärmsten Stelle nur 5 anstelle von 7 bar beträgt. 
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Dem Design der Wärmeübertrager WÜ-D-1-a und WÜ-D-2-a liegen Mitteilungen der Fa. 
Babcock Borsig Steinmüller GmbH und der Fa. Wallstein Ingenieur GmbH zugrunde. Bei 
dem Wärmeübertrager aus Alloy 59 werden Rohre mit einem Außendurchmesser von 20 mm 
und einer Wandstärke von 1 mm in einer Längs- und Querrohrteilung von 45 mm               
(2,25 x Durchmesser) festgelegt [144]. Für Kunststoffwärmeübertrager werden Rohre mit 
einem Außendurchmesser von 12 mm und einer Wandstärke von 1 mm in einer Längs- und 
Querrohrteilung von 26 mm (2,16 x Durchmesser) festgelegt [58], [143].  
Alle Wärmeübertrager werden als U-förmige Rohrbündelwärmeübertrager mit fluchtender 
quadratischer Rohranordnung ausgelegt, vgl. Kapitel 2.1.6. 
Tabelle 6.19 fasst die oben genannten Einsatzbedingungen, Werkstoffe und Geometrien der 
Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung zusammen. 
















379°C / 336 bar




166°C / 10 bar 






140°C / 7 bar 
Alloy 59 20 1,0 45 
WÜ-D-2-a 
WT-Kreislauf 
104°C / 2 bar 
mod. 
PTFE 12 1,0 26 
 
Alle Details der Auslegung der Wärmeübertrager sind im Anhang 10.7 zusammengefasst. 
Da der Regenerativ-Wärmeübertrager WÜ-PS-RG mit dem Rauchgas-Oxidansvorwärmer 
baugleich ist, entspricht die Vorgehensweise seiner Größenabschätzung der des Rauchgas-
Oxidansvorwärmers und wird im Anhang 10.7, Tabelle 10.11 berechnet. 
 
Direktrauchgaskühler 
Die Direktrauchgaskühler werden eingesetzt, um das Rauchgas auf die für die Rauchgasbe-
handlung erforderliche Temperatur zu kühlen. Der erforderliche Kühlbedarf ergibt sich aus 
der Position der Wärmeauskoppelung und der oben beschriebenen Auslegung der Rauch-
gaswärmeübertrager. Tabelle 6.20 fasst die Positionen der Wärmeauskoppelung gemäß 
Abbildung 6.10 und den Kühlbedarf in den einzelnen Optionen der Rauchgaswärmenutzung 
zusammen. 
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Tabelle 6.20:  Positionen der Wärmeauskoppelung im Zusammenhang mit dem Kühlbedarf 
des Rauchgases 
Kraftwerk Position der Wärme-auskoppelung 
Kühlbedarf in den Kühlern 
Entstaubung Entschwefelung 
von °C auf °C 




















A 2 Hauptstrom 175 → 150 154 → 95 
B 1 Bypass des Oxidans-vorwärmers 183 → 150 153 → 95 
C 1, 2 wie A und B 175 → 150 154 → 95 
D 1, 2, 3 wie C, zusätzlich Hauptstrom 175 → 150 kein 
D-o-KW 1, 2, 3 wie D kein kein 
 
Die Auslegung des Rauchgas-Oxidansvorwärmers, Elektrofilters, Rauchgasentschwefe-
lungsabsorbers und -kondensators wird gemäß Kapitel 3.3 durchgeführt. Alle Details der 
Komponentenauslegung und -größenabschätzung sind im Anhang 10.5 enthalten. 
 
6.3.1.3 Ergebnisse 
Der Nettowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes steigt je nach Umfang der Rauch-
gaswärmenutzung von 36,60 %-Punkten bis auf 37,60 %-Punkte, siehe dunkle Balken in 
Abbildung 6.14. Die Nettowirkungsgraderhöhung ist mit dem Anstieg des Bruttowirkungsgra-
des verbunden, siehe helle Balken in Abbildung 6.14. Die Bruttoleistungssteigerung ist wie-
derum auf die Einsparung des Anzapfdampfes für die regenerative Speisewasser- und Kon-
densatvorwärmung durch die Rauchgaswärmenutzung zurückzuführen, vgl. Kapitel 2.1.6.  
In den Optionen A bis D fällt der Anstieg des Nettowirkungsgrades geringer als der des Brut-
towirkungsgrades aus, weil der Eigenbedarf des Kraftwerkes durch den zusätzlichen Druck-
verlust in den Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung ansteigt, vgl. Abbildung 6.14. 
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Abbildung 6.14:  Netto- und Bruttowirkungsgrad der Oxy-Vac-Jül-Kraftwerke mit und ohne 
Rauchgaswärmenutzung  
Die höhere Leistung der Rauchgasrückführ- und Entschwefelungsgebläse aus dem gestie-
genen Druckverlust wird teilweise durch die kleiner werdenden Rauchgasmassenströme 
kompensiert, da der Kühlwassereintrag in den Rauchgasstrom bei der direkten Rauchgas-
kühlung im Entstaubungs- und Entschwefelungskühler verringert bzw. gänzlich eliminiert 
wird, vgl. Tabelle 6.21. Weil vor allem das Rauchgaskondensatorgebläse und die Rauchgas-
entschwefelungs- und -kondensatorpumpen dank des geringeren Rauchgasvolumenstromes 
weniger Leistung benötigen, bleibt der Eigenbedarf der Option D-o-KW mit dem des Basis-
kraftwerkes trotz der zusätzlichen Wärmeübertrager gleich, vgl. Tabelle 6.21 sowie Abbil-
dung 6.14. 
Tabelle 6.21:  Mehr- (positive Zahl) und Minderbedarf (negative Zahl) der Gebläse im 
Rauchgaskanal und der Entschwefelungspumpen bei der Rauchgaswärme-
















A 705 177 -209 18 -224 -159 309
B 775 -17 -168 115 -189 -121 395
C 1090 198 -222 114 -224 -162 795
D 1094 342 -428 114 -450 -324 347


























































6 Optimierung der Ablaufstruktur des Basiskraftwerkes 
238 
Aufgrund der sich geringfügig ändernden Rauchgasströme an den Wärmeübertragern variie-
ren die übertragenen Wärmeströme auch bei den sonst gleichen Bedingungen, vgl. Tabelle 
6.22. Der kleinste übertragene Wärmestrom ist in der Option B und ist auf die in Kapitel 
6.1.1.2 definierten Randbedingungen am Rauchgas-Oxidansvorwärmer zurückzuführen. Von 
der Option A bis zur Option D-o-KW steigt der an den Wasser-Dampf-Kreislauf übertragene 
Gesamtwärmestrom von 17,1 auf 47,3 MWth. In der Option D-o-KW ist der übertragene Ge-
samtwärmestrom am größten, da der Rauchgasstrom aufgrund der vollständigen Eliminie-
rung der direkten Rauchgaskühlung kleiner als bei anderen Optionen ist. Als Folge sind die 
Abwärmeverluste bei den sonst gleichen Bedingungen kleiner. 
Tabelle 6.22:  Übertragene Wärmeströme in jedem Wärmeübertrager aller Optionen der 
Rauchgaswärmenutzung in MWth 
Option 





Kreislauf WÜ-A-a WÜ-B-1 WÜ-B-2-a WÜ-D-1-a WÜ-D-2-a WÜ-PS-RG 
A 17,1 --- --- --- --- --- 17,1 
B --- 10,3 2,7 --- --- 6,7 13,0 
C 4,5 10,3 2,7 --- --- 6,7 17,6 
D 4,6 10,3 2,7 17,0 --- 6,7 34,6 
D-o-KW 10,9 10,5 2,8 13,7 11,5 8,7 47,3 
 
Aufgrund von den in Tabelle 6.18 festgelegten Grädigkeiten und Randbedingungen der 
Rauchgaswärmenutzung und des Kraftwerksprozesses liegt der Anteil der tatsächlichen 
Rauchgaswärmenutzung an der potentiellen zwischen 48 % in der Option B und 85 % in der 
Option D-o-KW, vgl. Tabelle 6.23, Spalte 4. Der Bezugspunkt dabei ist die jeweils kumulierte 
potentielle Wärmenutzung aus Abbildung 6.10. Der Umfang der Rauchgaswärmenutzung in 
der Option D-o-KW ist zwar am größten, reicht aber nicht bis zum Wert der potentiell mögli-
chen Rauchgaswärmenutzung. Der Grund sind die Einschränkungen wie die endliche Grä-
digkeite der Wärmeübertrager und die festgelegte Betriebstemperatur der Entschwefelung. 
Je nach Position der Wärmeeinkoppelung in den Wasser-Dampf-Kreislauf und je nach Kon-
figuration und Wirkungsgrad des Wasser-Dampf-Kreislaufes hat der aufgrund der Wärme-
nutzung eingesparte Anzapfdampf eine unterschiedliche elektrische Äquivalenz, so dass der 
ausgekoppelte Wärmestrom zu durchschnittlich 25 (Option A) bis 37 % (Option B) in den 
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Tabelle 6.23:  Potentielle und tatsächliche Rauchgaswärmenutzung sowie deren Auswirkun-
gen auf den Kraftwerksprozess 
Option 
Nutzbarer Wärmestrom  Anstieg von Brutto… Kumulierter 
elektrischer 
Äquivalenzfaktor potentiell tatsächlich Leistung
Wirkungs-
grad 
MWth % MWel %-Punkte --- 
A 27,3 17,1 62,7 4,3 0,36 0,253 
B 27,3 13,0 47,7 4,8 0,40 0,371 
C 27,3 17,6 64,4 5,6 0,49 0,340 
D 56,0 34,6 61,8 8,8 0,73 0,254 
D-o-KW 56,0 47,3 84,5 12,1 1,00 0,257 
 
Der Vorteil der Option D-o-KW, bei der auf die direkte Rauchgaskühlung vor der Entstau-
bung verzichtet wird, gegenüber der Option D ist aus Tabelle 6.21, Tabelle 6.22 und Tabelle 
6.23 deutlich: 
- aufgrund des geringeren Rauchgasvolumenstromes steigt der insgesamt ausgekop-
pelte Wärmestrom um 12,7 MWth oder um ca. 37 % 
- dank der höheren Temperatur des ausgekoppelten Wärmestromes und der höher-
wertigen Einkoppelung verbessert sich die elektrische Äquivalenz des eingesparten 
Dampfes um 0,3 % 
- durch die weggefallenen Komponenten und kleineren Volumenströme der Fluids ver-
ringert sich die Summe der Gebläse, und Entschwefelungs- und Kondensatorpum-
penleistungen um insgesamt 0,26 MWel oder 0,02 %-Punkte. 
Daraus ergibt sich ein energetischer Vorteil der Option D-o-KW gegenüber der Option D von 
insgesamt 0,30 %-Punkten. 
Dem Wirkungsgradgewinn aus der Rauchgaswärmenutzung steht der Bau- und Investitions-
aufwand gegenüber, vgl. Tabelle 6.24. Da die Flächen der Wärmeübertrager der Rauchgas-
wärmenutzung aus unterschiedlichen Werkstoffen mit verschiedenen Wandstärken bestehen 
(vgl. Tabelle 6.19), wird die erforderliche Wärmeübertragerfläche in Tabelle 6.24 nach der Art 
der Wärmeübertrager differenziert. Die Daten zu den Wärmeübertragern der Rauchgaswär-
menutzung sind dem Anhang 10.7 entnommen und auf 100 m2 gerundet, wobei die Flächen 
der bau- und werkstoffgleichen Wärmeübertrager WÜ-A-a und WÜ-B-2-a addiert werden. 
Je nach Umfang der Rauchgaswärmenutzung, ausgekoppelten Wärmeströme, Temperatur-
differenzen sowie der Auslegungs- und Konstruktionsparameter beträgt der direkte Bauauf-
wand der Rauchgaswärmenutzung zwischen 6,5 bei der Option B und 22,3 Tsd. m² bei der 
Option D-o-KW. 
Der indirekte zusätzliche Bauaufwand der Rauchgaswärmenutzung, in diesem Fall der des 
Rauchgas-Oxidansvorwärmers, ist hinsichtlich der Wärmeübertragerfläche höher. In den 
Optionen B bis D-o-KW steigt die Fläche des Rauchgas-Oxidansvorwärmers im Vergleich zu 
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der des Basiskraftwerkes um bis zu 32 % oder um bis zu 28 Tsd. m² an. Der Grund für den 
Anstieg der Wärmeübertragerfläche des Rauchgas-Oxidansvorwärmers ist die Wärmeaus-
koppelung in seinem Bypass und dadurch geringere logarithmische Temperaturdifferenz 
beim weitgehend konstanten zu übertragenen Wärmestrom sowie der Einsatz des zusätzli-
chen Hilfs-Wärmeübertragers WÜ-PS-RG, vgl. Kapitel 6.3.1.1, deren Fläche zu der des 
Rauchgas-Oxidansvorwärmers hinzuaddiert wird.  
Die Rauchgaswärmenutzung und als Folge geringere Direktrauchgaskühlung (vgl. Kapitel 
6.3.1.2) verkleinert den Rauchgasvolumenstrom und damit die Komponenten im Rauchgas-
kanal um bis zu 8 %. Daher hat die vollständige Eliminierung der Direktrauchgaskühlung in 
der Option D-o-KW gegenüber der Option D nicht nur einen Wirkungsgradvorteil von 0,29 %-
Punkten sondern den insgesamt geringeren Bau- und Investitionsaufwand. 
Tabelle 6.24:  Bauaufwand der Rauchgaswärmenutzung und der ausgewählten Kraftwerks-
komponenten im Vergleich zum Basiskraftwerk 












--- --- 5,6 5,6 5,6 5,7 
C-St; ND --- 7,2 0,9 3,3 3,3 5,9 
Alloy 59 --- --- --- --- --- 3,8 






Tsd. m² 86,5 87,0 119,3 119,3 119,3 114,4 





Tsd. m² 73,8 72,3 72,3 72,3 72,3 74,7 





m 8,43 8,21 8,25 8,21 7,96 7,80 





m 8,14 7,92 7,98 7,92 7,67 7,51 




Punkte --- 0,34 0,37 0,44 0,71 1,00 
 
Zusammenfassend können durch die Rauchgaswärmenutzung eine beachtliche Wirkungs-
gradsteigerung zwischen 0,34 %-Punkten und 1,00 %-Punkt realisiert werden. Dies verur-
sacht den direkten Bauaufwand zwischen 6,5 bei der Option B und 22,3 Tsd. m² bei der Op-
tion D-o-KW. Den Einsparungen bei dem Rauchgasentschwefelungsabsorber und -konden-
sator von bis zu 8 % steht der um bis zu 38 % vergrößerte Rauchgas-Oxidansvorwärmer 
gegenüber. Die vollständige Rauchgaswärmenutzung ohne direkte Rauchgaswasserkühlung 
(Option D-o-KW) stellt eine sinnvolle Option dar, insbesondere wenn der Nachteil des ver-
größerten Rauchgas-Oxidansvorwärmers durch beispielsweise eine weitere Änderung der 
Ablaufstruktur eliminiert wird. 
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6.3.2 Sauerstoffwärmenutzung 
Die Sauerstoffwärmenutzung besteht in der Nutzung der Wärme aus den Zwischenküh-
lungsstufen des Vakuumsaugers der Sauerstoffförderung für die Vorwärmung des Konden-
sates des Wasser-Dampf-Kreislaufes. 
 
6.3.2.1 Prozessbeschreibung 
Die Option F stellt das Basiskraftwerk mit der Wärmeauskoppelung aus dem Zwischenstu-
fenkühler des Sauerstoffvakuumsaugers und der Wärmeeinkoppelung im Bypass der Kon-
densatstrecke dar, vgl. Abbildung 6.15. Da die Sauerstoffbereitstellung und die Konden-
satstrecke in der Regel räumlich voneinander getrennt sind, wird bei dieser Option von der 
Notwendigkeit eines Zwischenwärmeträgerkreislaufes ausgegangen. Die Angaben zu den 
Temperaturen und zum Wärmestrom in Abbildung 6.15 beziehen sich auf den Wasser-
Dampf-Kreislauf aus Abbildung 6.10 und auf die Komponentenauslegung in Kapitel 6.3.2.2. 
Der Wärmeträgerkreislauf beinhaltet die Kreislaufpumpe KP-F und den Zwischenwärmeträ-
gerkreislauf-Kondensat-Wärmeübertrager WÜ-F-b. 
 
Abbildung 6.15:  Option F der Sauerstoffwärmenutzung im Oxy-Vac-Jül-Kraftwerk 
Je nach Grädigkeit des Wärmeübertragers WÜ-F-a ist eine weiterführende Kühlung des 
Sauerstoffes vor der nächsten Verdichterstufe mit dem Kühlwasser des Zwischenkühlwas-
sersystems erforderlich, um den Leistungsbedarf des Sauerstoffvakuumsaugers zu reduzie-
ren. Im vorliegenden Beispiel kühlt sich der Sauerstoff unter Berücksichtigung der Konden-
sateintrittstemperatur von 31°C und der angenommenen unteren Grädigkeit des Wärmeüber-
tragers WÜ-F-a von 25 K und des Wärmeübertragers WÜ-F-b von 5 K auf 61°C ab. Um den 
Leistungsbedarf der nächsten Verdichterstufe zu reduzieren, wird der Sauerstoff mit dem 
Kühlwasser des Zwischenkühlwassersystems auf die gleiche Temperatur wie beim Basis-
kraftwerk von 43°C im Wärmeübertrager WÜ-F-KW weiter gekühlt, vgl. Abbildung 6.15. Der 
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Zwischenstufenkühler des Vakuumsaugers mit der Sauerstoffwärmenutzung besteht damit 
aus zwei getrennten Wärmeübertragern: WÜ-F-a für die Sauerstoffwärmeauskoppelung und 
WÜ-F-KW für die Sauerstoffnachkühlung. 
Bei der Anwendung des Sauerstoffvakuumsaugers mit mehrstufiger Zwischenkühlung ver-
ringert sich der Gesamtelektrizitätsbedarf des Vakuumsaugers und die Sauerstoffaustritts-
temperatur nach jeder Verdichterstufe, vgl. Kapitel 6.1.1.3, Optionen ZSK-2 bis ZSK-5 sowie 
Abbildung 6.2. Da die Sauerstoffwärmeauskoppelung auch bei diesen Optimierungsoptionen 
grundsätzlich denkbar ist, wird die Option F um weitere Optionen der Sauerstoffwärmenut-
zung mit mehreren Zwischenstufenkühlungen erweitert. Die Anzahl der Positionen der Wär-
meauskoppelung entspricht dann der Anzahl der Zwischenstufenkühlungen. Die Bezeich-
nung der Optionen mit der Sauerstoffwärmenutzung aus der mehrstufigen Zwischenkühlung 
beinhaltet die Angabe der Grundoption F und die Anzahl der Zwischenstufenkühlungen bzw. 
Positionen der Wärmeauskoppelungen. In Anlehnung an die Optionsbezeichnungen der 
mehrstufigen Zwischenkühlung aus Kapitel 6.1.1 (ZSK-2 bis ZSK-5) werden die Optionen der 
Sauerstoffwärmeauskoppelung mit F-2 bis F-5 bezeichnet, wenn die Anzahl größer 1 ist. Die 
Merkmale aller untersuchten Optionen fasst Tabelle 6.25 zusammen. Die in Spalte 4 ange-
gebene Sauerstofftemperatur nach jeder Verdichterstufe, also vor der Wärmenutzung, wurde 
in den Simulationen in Kapitel 6.1.1 berechnet und wird der Abbildung 6.2 entnommen. Der 
Wahl der Position der Wärmeeinkoppelung liegen die in Kapitel 6.3 aufgezählten Randbe-
dingungen unter Berücksichtigung der Auslegungsparameter in Kapitel 6.3.2.2 zugrunde. 
Während bei der Option F die Wärme im gesamten Bypass der Kondensatstrecke eingekop-
pelt wird, reduziert sich die Position der Wärmeeinkoppelung bei den Optionen F-3 bis F-5 
nur auf den Bypass des 1. und bei der Option F-2 auf den Bypass des 1 und 2. Kondensat-
vorwärmers. 
Tabelle 6.25:  Untersuchte Optionen der Sauerstoffwärmenutzung im Oxy-Vac-Jül-Kraftwerk 























F 1 ja 251 Bypass der Konden-satstrecke 
F-2 2 ja 152 Bypass des 1. und 2. Kondensatvorwärmers 
F-3 3 ja 122 Bypass des 1. Kon-densatvorwärmers 
F-4 4 ja 105 Bypass des 1. Kon-densatvorwärmers 
F-5 5 ja 95 Bypass des 1. Kon-densatvorwärmers 
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6.3.2.2 Modulauslegung 
Die Auswirkungen der Sauerstoffwärmeauskoppelung sind mit denen der Wärmeentnahme 
im Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenkühlung identisch, mit der Folge, dass der 
Wärmehaushalt der Sauerstoff-Rauchgasseite des Kraftwerksprozesses verändert wird, vgl. 
Kapitel 6.1.1.2. Im Weiteren wird deshalb nur das Modul „Sauerstoffwärmenutzung“ be-
schrieben, das sich von der Zwischenstufenkühlung des Basiskraftwerkes bzw. von den Op-
timierungsoptionen aus Kapitel 6.1.1 unterscheidet. Die übrigen Module werden nach Kapitel 
3.2.3 mit den Auslegungsparametern aus Kapitel 5.1 modelliert. 
Sauerstoffwärmenutzung 
Das Modul „Sauerstoffwärmenutzung“ besteht aus den Wärmeübertragern WÜ-F-a,  WÜ-F-b 
und  WÜ-F-KW sowie der Kreislaufpumpe KP-F. Die Auslegungsparameter aller Optionen F 
bis F-5 unterscheiden sich nicht, abgesehen von der Sauerstofftemperatur vor der Wärme-
nutzung in Tabelle 6.25, daher werden die entsprechenden Parameter im Weiteren zusam-
mengefasst behandelt. 
Der gesamte gasseitige Druckverlust des Gas-Zwischenwärmeträgerkreislauf-Wärme-
übertragers WÜ-F-a inklusive des Sauerstoffnachkühlers WÜ-F-KW wird in Anlehnung an 
den kühlwassergekühlten Zwischenstufenkühler mit 2 % des Eintrittsdruckes festgelegt, vgl. 
Tabelle 5.5. Die untere Grädigkeit des Gas-Zwischenwärmeträgerkreislauf-Wärmeüber-
tragers und die des Zwischenwärmeträgerkreislauf-Kondensat-Wärmeübertrags wird in An-
lehnung an Tabelle 6.18, Wärmeübertrager WÜ-D-a und WÜ-D-b, mit 25 bzw. 5 K definiert. 
Die untere Grädigkeit des Sauerstoffnachkühlers WÜ-F-KW von 20 K ergibt sich aus dem 
Zielwert der Sauerstoffeintrittstemperatur in die nächste Stufe des Vakuumsaugers von 43°C 
und der Kühlwassereintrittstemperatur des Zwischenkühlwassersystems. Die Parameter des 
Zwischenkühlwasserprozesses entsprechen denen des Basiskraftwerkes, vgl. Kapitel 5.1.4 
und Tabelle 5.8, wobei der Elektrizitätsbedarf der Zwischenkühlwasserpumpen nach Glei-
chung 5.2 anhand der mittels des Zwischenkühlwassersystems abzuführenden Abwärme 
berechnet wird. Tabelle 6.26 fasst die oben beschriebenen Auslegungsparameter der Sauer-
stoffwärmenutzung zusammen. 
Bei der Pumpe des Wärmeträgerkreislaufes KP-F mit dem Förderstrom je nach Option von 
36 bis zu 173 kg/s (Simulationsergebnisse) handelt es sich um eine im Kraftwerksmaßstab 
kleine bzw. mittelgroße Flüssigkeitspumpe, so dass der isentrope und mechanisch / elektri-
sche Wirkungsgrad in Anlehnung an eine etwa gleich große Kondensatpumpe mit 75 bzw. 
95 % aus Tabelle 4.12 definiert wird. Der übliche Druckverlust auf der Wasserseite von Kon-
densatvorwärmern und Kühlern des Wasser-Dampf-Kreislaufes liegt bei jeweils 1 bar, vgl. 
Kapitel 4.2.3, Tabelle 4.13. Im Wärmeträgerkreislauf mit zwei Wärmeübertragern und der 
erwartungsgemäß längeren Wasserleitung wird deshalb die Druckerhöhung von insgesamt 
4 bar angenommen, wie für die ähnliche Kreislaufpumpe KP-D in Tabelle 6.18. Der kleinste 
Wasserdruck im Wärmeträgerkreislauf, also Druck vor der Pumpe, wird auf der Grundlage 
der Wasser-Dampf-Tafel IAPWS-97 aus [120] ausgewählt und liegt je nach Option zwischen 
1 (Option F-5) und 5 (Option F) bar. Tabelle 6.28 fasst die Auslegungsparameter der Sauer-
stoffwärmenutzung zusammen. Die Kühlwasserparameter des Haupt- und Zwischenwasser-
kühlsystems enthält Kapitel 5.1.4, Tabelle 5.8. 
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Tabelle 6.26:  Auslegungsparameter der Sauerstoffwärmenutzung  
Option Modul Modulbeschreibung 
Parameter 
Grädigkeit Druckverlust, Gasseite  









WÜ-F-b Wärmeübertrager Zwischenwär-meträgerkreislauf – Kondensat 5 --- 
WÜ-F-KW Wärmeübertrager Gas (0,1 bis 0,5 bar) – Kühlwasser 20 








KP-F Kreislaufpumpe 4 75 95 
 
Da die für die Wärmeübertragung relevanten Eigenschaften des Kühlwassers und des Was-
sers im Zwischenwärmeträgerkreislauf nicht wesentlich unterscheiden, ist der Wärmeüber-
trager WÜ-F-a und WÜ-F-KW mit dem mit Kühlwasser betriebenen Zwischenstufenkühler 
prinzipiell baugleich. Als Wärmeübertagerform wird ein Rohrbündelwärmeübertrager ge-
wählt. Es wird unterstellt, dass die Mindestströmungsgeschwindigkeit des Kühlwassers durch 
die geeigneten Abmessungen des Wärmeübertragers und der Röhre sowie durch die geeig-
nete Fluidführung in allen Fällen nicht unterschritten wird. 
Der Wärmeübertrager WÜ-F-a und Sauerstoffnachkühler WÜ-F-KW werden mit einem 
durchschnittlichen k-Wert von 27 W/m²K ausgelegt, vgl. Kapitel 6.1.1. 
Da die Auswirkungen der Sauerstoffwärmeauskoppelung mit denen der Wärmeentnahme im 
Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenstufenkühlung identisch sind, verändern sich die 
Komponenten Elektrofilter, Rauchgasentschwefelungsabsorber, -kondensator sowie -Oxi-
dansvorwärmer im Vergleich zu denen der entsprechenden Optionen mehrstufiger Zwi-
schenstufenkühlung aus Kapitel 6.1.1 nicht. 
Die Berechnung der Fläche der Wärmeübertrager WÜ-F-a und WÜ-F-KW ist im Anhang in 
Kapitel 10.5.1 in Tabelle 10.14 und Tabelle 10.15 enthalten. Die Sauerstoffwärmeeinkoppe-
lung über den Wärmeübertrager WÜ-F-b ermöglicht eine kleinere Dimensionierung entspre-
chender Niederdruckvorwärmer und Kondensatkühler im Vergleich zum Basiskraftwerk und 
verursacht gleichzeitig den zusätzlichen Bauaufwand des Wärmeübertragers WÜ-F-b. Da 
sich die Wärmeübergangskoeffiziente der eingesparten Niederdruckvorwärmer und Konden-
satkühler in erster Näherung dem Wärmeübergangskoeffizient des Zwischenwärmeträger-
kreislauf-Kondensat-Wärmeübertragers gleichen (1500 bis 3500 W/m²K [25, S. 330]), wird 
davon ausgegangen, dass die Einsparungen bei den Niederdruckvorwärmern und Konden-
satkühlern durch den Bauaufwand des Wärmeübertragers WÜ-F-b ausgeglichen werden. 
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Daher wird auf die Berechnung der Fläche des Wärmeübertragers WÜ-F-b verzichtet. Der 
Durchmesser des Zwischenwärmeträgerkreislaufes wird ebenfalls nicht gesondert berech-
net, da davon ausgegangen wird, dass sein Bauaufwand durch die Einsparungen beim Zwi-
schenkühlwasserkreislauf ausgeglichen wird. 
 
6.3.2.3 Ergebnisse 
Der Nettowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes mit und ohne Sauerstoffwärmenutzung 
in Abhängigkeit von der Anzahl der Zwischenstufenkühlungen und Wärmenutzungen ist in 
Abbildung 6.16 dargestellt. Das Basiskraftwerk mit dem Sauerstoffvakuumsauger mit der 
einstufigen Kühlung und Sauerstoffwärmenutzung ist die Option F. Jeder Option der mehr-
stufigen Sauerstoffverdichtung mit der Zwischenstufenkühlung ohne Wärmenutzung (Optio-
nen ZSK-2 bis ZSK-5) wird eine Option mit der Wärmenutzung zugeordnet (Optionen F-2 bis 
F-5). Die Angaben zum Nettowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Kraftwerkes ohne Sauerstoff-
wärmenutzung sind dem Kapitel 6.1.1, Abbildung 6.3 entnommen. 
Die Sauerstoffwärmenutzung erhöht den Nettowirkungsgrad zwischen 0,12 (Option F-5) und 
0,28 %-Punkten (Option F) gegenüber einem Kraftwerk gleicher Konfiguration ohne Sauer-
stoffwärmenutzung. Der Nettowirkungsgrad des Gesamtsystems mit fünf Zwischenstufen-
kühlungen und der Sauerstoffwärmenutzung steigt gegenüber dem des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes um insgesamt 0,60 %-Punkte, vgl. Abbildung 6.16. 
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Aufgrund der höheren Exergie der entnommenen Wärme ist die Sauerstoffwärmenutzung in 
der Option F am effektivsten. Der erzielbare energetische Vorteil sinkt mit der steigenden 
Anzahl der Zwischenstufenkühlungen, vgl. Abbildung 6.16. Der Grund dafür ist die sinkende 
Temperatur des in der Zwischenstufenkühlung zu kühlenden Sauerstoffes. Unter den defi-
nierten Bedingungen (Wirkungsgrad des Vakuumsaugers, Druckverlust der Zwischenstufen-
kühlung, Grädigkeit des Wärmeübertragers) führt die steigende Anzahl der Zwischenstufen-
kühlungen zwar zum höheren gesamten abzuführenden Wärmestrom aber zum geringeren 
nutzbaren Wärmestrom. Abbildung 6.17 stellt den Zusammenhang zwischen dem gesamten 
abzuführenden Wärmestrom, der als potentiell nutzbar betrachtet wird, und dem tatsächlich 
genutzten Wärmestrom in Abhängigkeit von der Anzahl der Zwischenstufenkühlungen dar. 
Während bei der Option F nur 8 % des potentiell verfügbaren Wärmestromes nicht genutzt 
werden, geht bei der Option F-5 ca. 31 % der potentiell verfügbaren Wärme verloren, wobei 
die in der Option F-5 genutzte Wärme zusätzlich noch eine geringere Exergie im Vergleich 
zur Option F hat. 
 
Abbildung 6.17:  Potentiell und tatsächlich nutzbarer Wärmestrom aus Sauerstoffverdichtung 
Da die Temperatur des aufzuwärmenden Kondensates und als Folge die des Wärmeträger-
kreislaufes bei den Optionen mit der Sauerstoffwärmenutzung höher als die des Kühlwas-
sers des Zwischenkühlwassersystems des Basiskraftwerkes ohne Wärmenutzung ist, wird 
bei der Sauerstoffwärmenutzung eine größere Wärmeübertragerfläche in den Zwischenstu-
fenkühlungen des Vakuumsaugers im Vergleich zum Basiskraftwerk benötigt. Dies hat zur 
Folge, dass die Wärmeübertragerfläche des Wärmeübertragers zur Sauerstoffwärmenutzung 
inklusive des Nachkühlers zur Sauerstoffkühlung um bis zu 4,2-fache im Vergleich zum Ba-
siskraftwerk ansteigt, vgl. Tabelle 6.27. Der sonstige Bauaufwand der Optionen mit der 
Sauerstoffwärmenutzung entspricht diesem der jeweiligen Optionen mit mehrstufiger Zwi-
schenstufenkühlung des Vakuumsaugers ohne Sauerstoffwärmenutzung und wird daher aus 
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der Tabelle 6.3 übernommen. Da sich die Option F und das Basiskraftwerk nur hinsichtlich 
der Sauerstoffwärmenutzung, nicht aber in der Anzahl der Zwischenstufenkühlungen unter-
scheiden, ist deren Bauaufwand außer der Sauerstoffwärmenutzung identisch, vgl. Tabelle 
6.27. 
Tabelle 6.27:  Bauaufwand der Sauerstoffwärmenutzung und der ausgewählten Kraftwerks-
komponenten im Vergleich zum Basiskraftwerk 











Tsd. m² 100,0 15,2 26,1 26,2 31,9 36,7 






Tsd. m² 86,5 86,5 90,5 92,1 93,0 93,5 





Tsd. m² 73,8 73,8 73,1 72,6 72,5 72,3 
% 100,0 100,0 99,0 98,4 98,2 98,0 
Entschwefe-
lung Absorber, Durchmesser 
m  8,43 8,43 8,33 8,29 8,27 8,27 






m  8,14 8,14 8,06 8,00 7,98 7,98 




Punkte --- 0,28 0,50 0,52 0,58 0,60 
 
Zusammengefasst hat die Sauerstoffwärmenutzung einen Wirkungsgradvorteil gegenüber 
den Optionen ohne Sauerstoffwärmenutzung zwischen 0,12 und 0,28 %-Punkten, wobei der 
Vorteil mit der steigenden Anzahl der Zwischenstufenkühlungen des Vakuumsaugers gerin-
ger wird. Im Vergleich zum Basiskraftwerk verbessert sich der Wirkungsgrad um 0,28 bis 
0,60 %-Punkte. Die Auswirkungen auf andere Komponenten im Rauchgasweg sind mit de-
nen der Zwischenstufenkühlung gleich. Die Wirkungsgradsteigerung und der Bauaufwand in 
den Optionen F und ZSK-2 sind nahezu identisch. Der Bauaufwand für den Wärmeübertra-
ger und Nachkühler im Vakuumsauger sowie für den Rauchgas-Oxidansvorwärmer steigt ab 
der Option F-2 überproportional an, so dass sich die weiterführende Sauerstoffwärmenut-
zung nur im Einzelfall lohnt, beispielsweise wenn die passende Wärmeeinkoppelung in den 
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6.3.3 Kohlendioxidwärmenutzung 
Die Kohledioxidwärmenutzung besteht in der Nutzung der Wärme aus den Zwischenküh-




Im achtstufigen CO2-Verdichter (jeweils vierstufige Vor- und Nachverdichtung, vgl. Kapitel 
5.1.6) mit dem in Tabelle 5.17 angegebenen polytropen Verdichterwirkungsgrad von 85 % 
beträgt die Gastemperatur nach jeder Verdichterstufe ca. 90°C. Das Temperaturniveau der 
Wärmeauskoppelung ist ausreichend, um die Wärme an das Kondensat im Bypass des ers-
ten Kondensatvorwärmers zu übertragen. 
Die Option G stellt das Basiskraftwerk mit der Wärmeauskoppelung aus den Zwischenküh-
lern des achtstufigen CO2-Verdichters und der Wärmeeinkoppelung im Bypass des ersten 
Kondensatvorwärmers dar. Aufgrund der räumlichen Entfernung der Verdichterstation und 
der Kondensatvorwärmer wird bei dieser Option von der Notwendigkeit eines Zwischenwär-
meträgerkreislaufes ausgegangen. Die Ablaufstruktur mit den in roter Farbe gezeichneten 
Änderungen gegenüber dem Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk ist in Abbildung 6.18 dargestellt. 
 
Abbildung 6.18:  Option G der Kohlendioxidwärmenutzung im Oxy-Vac-Jül-Kraftwerk 
Grundsätzlich kann der CO2-reiche Strom durch die Wärmenutzung bis zur beliebig definier-
ten Grädigkeit, ggf. unter Berücksichtigung des Zwischenwärmeträgerkreislaufes, abgekühlt 
werden. Tatsächlich wird aber seine Temperatur nach der Wärmenutzung durch die Ausle-
gung des Wasser-Dampf-Kreislaufes des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes vorgegeben, hier: 
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mal 26,6 MWth (vgl. Abbildung 6.10), so dass die mögliche Wärmeeinkoppelung im Bypass 
des ersten Kondensatvorwärmers in diesem Fall auf 26,6 MWth beschränkt ist. Die Folge ist, 
dass, wenn alle Wärmeübertrager mit jeweils 3,325 MWth ausgelegt werden, sich der CO2-
reiche Strom in der achtstufigen Wärmeauskoppelung auf nur 70°C abkühlt. Aus der Sicht 
der erforderlichen Wärmeübertragerfläche ist diese Ablaufstruktur zu bevorzugen, da die 
logarithmische Temperaturdifferenz im Wärmeübertrager der Wärmeauskoppelung im sol-
chen Fall am höchsten ist. 
Um den Leistungsbedarf der nächstfolgenden Verdichterstufe weiter zu reduzieren, wird der 
CO2-reiche Strom mit dem Kühlwasser des Haupt- und Zwischenwasserkühlsystems auf 
30°C wie beim Basiskraftwerk weiter gekühlt: in der Vorverdichtung – mit Kühlwasser im 
Mischkondensator mit der Kondensaterfassung, in der Nachverdichtung – mit Zwischen-
kühlwasser im Oberflächenkühler, vgl. auch Kapitel 5.1.6, Abbildung 5.4. Die einzelnen Zwi-
schenstufenkühler des Verdichtungsprozesses sind deshalb zweiteilig, vgl. Abbildung 6.18, 
ähnlich wie in Kapitel 6.3.2. 
Die acht Wärmeübertrager der Wärmeauskoppelung nach jeder Verdichterstufe werden ent-
sprechend ihrer Position WÜ-G-a-1 bis 8 benannt. Neben diesen beinhaltet der Wärmeträ-




Durch die Wärmeaus- und -einkoppelung sind nur die Module des Verdichtungsprozesses 
und der Kondensatstrecke betroffen. Die weitere Beschreibung umfasst die Beschreibung 
des Wärmeübertragers der Kohlendioxidwärmenutzung sowie der Kreislaufpumpe. 
Die minimale Grädigkeit der Gas-Zwischenwärmeträgerkreislauf-Wärmeübertrager WÜ-G-a-
1 bis 8 und deren gasseitige Druckverlust werden in Anlehnung an die mit dem Kühlwasser 
betriebenen Zwischenstufenkühler bzw. Direktgaskühler festgelegt. Die Grädigkeit des Zwi-
schenwärmeträgerkreislauf-Kondensat-Wärmeübertragers WÜ-G-b wird wie in Tabelle 6.18 
mit 5 K definiert.  
Bei der Pumpe des Wärmeträgerkreislaufes KP-G mit dem simulierten Förderstrom von 
229 kg/s handelt es sich um eine im Kraftwerksmaßstab mittelgroße Flüssigkeitspumpe, so 
dass der isentrope und mechanisch / elektrische Wirkungsgrad in Anlehnung an eine ver-
gleichbare Kondensatpumpe mit 75 bzw. 95 % aus Tabelle 4.13 definiert wird. Die Drucker-
höhung wird entsprechend den sinngemäßen Ausführungen in Kapitel 6.3.2.2 mit 4 bar fest-
gelegt. Der kleinste Wasserdruck im Wärmeträgerkreislauf, also Druck vor der Pumpe, wird 
auf der Grundlage der Wasser-Dampf-Tafel IAPWS-97 aus [120] ausgewählt und liegt bei 
1 bar. Tabelle 6.28 fasst die Auslegungsparameter der Kohledioxidwärmenutzung zusam-
men. Die Kühlwasserparameter des Haupt- und Zwischenwasserkühlsystems enthält Kapitel 
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Tabelle 6.28:  Auslegungsparameter der Kohledioxidwärmenutzung  
Option Modul Modulbeschreibung 
Parameter 
Grädigkeit Druckverlust, Gasseite  
K % des Ein-trittsdruckes 
G 
WÜ-G-a-
1 bis 8 















KP-G Kreislaufpumpe 1 4 75 95 
 
Da sich die für die Wärmeübertragung relevanten stofflichen Eigenschaften des Kühlwassers 
des Zwischenkühlwassersystems im Bereich 23 bis 28°C und des Wassers als Wärmeträger 
im Zwischenwärmeträgerkreislauf im Bereich 36 bis 64°C nicht oder nur unwesentlich unter-
scheiden, sind die Wärmeübertrager WÜ-G-a-1 bis 8 mit dem mit dem Kühlwasser betriebe-
nen Oberflächenzwischenkühler prinzipiell baugleich. Als Wärmeübertagerform wird ein 
Rohrbündelwärmeübertrager gewählt. Es wird unterstellt, dass die Mindestströmungsge-
schwindigkeit des Kühlwassers durch die geeigneten Abmessungen des Wärmeübertragers 
und der Röhre sowie durch die geeignete Fluidführung in allen Fällen nicht unterschritten 
wird. 
Aufgrund der achtstufigen CO2-Verdichtung ist der gasseitige Druck in jedem Zwischenstu-
fenkühler unterschiedlich. Um den Auslegungsaufwand der Wärmeübertrager WÜ-G-a-1 bis 
8 zu minimieren, werden diese mit einem jeweils für die Vor- und Nachverdichtung durch-
schnittlichen k-Wert ausgelegt. 
Die Wärmeauskoppelung aus Vorverdichtung findet im Druckbereich von 2 bis 16 bar statt. 
Laut dem VDI-Wärmeatlas betragen k-Werte für Gas-Flüssig-Rohrbündelwärmeübertrager 
bei 1 bar zwischen 15 und 70 W/m²K und bei 200 bar zwischen 200 bis 400 W/m²K, wobei 
die höheren Werte für optimale Bedingungen (größere Strömungsgeschwindigkeiten, optima-
le Mengenverhältnisse) gelten [60, S. Cc 1]. Der k-Wert steigt mit dem Druck an. Aus diesem 
Grund und auf Basis der Mitteilung der Fa. AEL Apparatebau GmbH Leisnig [141] wird an-
genommen, dass der durchschnittliche k-Wert der Vorverdichtung 120 W/m²K und der der 
Nachverdichtung 290 W/m²K beträgt. Die Wärmeübertragerfläche wurde nach Kapitel 3.3, 
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Die Differenzierung der Wärmeübertrager nach der Vor- bzw. Nachverdichtung ist zudem 
erforderlich, da sowohl die Stromführung als auch die Rohrwandstäken abweichend sind 
[141]: 
- Vorverdichtung: Gas im Mantelraum, Rohraußendurchmesser: 16, Wandstärke 1 mm 
- Nachverdichtung: Gas im Rohrraum, Rohraußendurchmesser: 25, Wandstärke 2 mm. 
 
6.3.3.3 Ergebnisse 
Die Wärmenutzung des verdichteten Kohlendioxids steigert den Kraftwerksbruttowirkungs-
grad gegenüber dem Basiskraftwerk um 0,16 und den Nettowirkungsgrad um 0,18 %-
Punkte. Der Wirkungsgradvorteil ist zu 85 % auf die Erhöhung der Turbinenleistung dank der 
Einsparung der Anzapfdampfes zurückzuführen. Die weiteren Einsparungen sind  
- der um 20 % geringere Leistungsbedarf des Zwischenkühlwassersystems wegen der 
geringeren abzuführenden Wärme dank der CO2-Wärmenutzung und 
- der um 18 % geringere Leistungsbedarf der Kühlwasserumwälzpumpen der Direkt-
gaskühler in der CO2-Verdichtung, da der entsprechende Kühlbedarf aufgrund der 
Kohlendioxidwärmenutzung sinkt, vgl. Tabelle 6.29. 
Mit der gleichen Grädigkeit des Gas-Zwischenwärmeträgerkreislauf-Wärmeübertragers wie 
bei anderen Arten der Rauchgaswärmenutzung von 25 K auf der kalten Seite könnten insge-
samt 36 MWth ausgekoppelt werden. Dies stellt der grundsätzlich nutzbare Wärmestrom dar. 
Die Einschränkung der Wärmeeinkoppelung in den Wasser-Dampf-Kreislauf auf maximal 
26,6 MWth hat zur Folge, dass die tatsächliche Wärmenutzung 74 % der grundsätzlich mögli-
chen beträgt, vgl. Tabelle 6.29. 
Tabelle 6.29:  Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk mit und ohne Kohlendioxidwärmenutzung 
Parameter Einheit Basis-kraftwerk 
Kraftwerk mit 
Wärmenutzung
Bruttowirkungsgrad %-Punkte 47,99 48,15 







grundsätzlich nutzbar ----- 36,0 






Zwischenwärmeträgerkreislauf ----- 130 
Umwälzpumpen der Direktgas-
kühler in der CO2-Verdichtung 
998 822 
 
Die Wärmeauskoppelung aus der CO2-Vorverdichtung mittels der Oberflächenwärmeüber-
trager und Direktgaskühler anstelle wie bisher nur Direktgaskühler erfordert eine zusätzliche 
Wärmeübertragerfläche von 3,7 Tsd. m². In der Nachverdichtung wird zusätzlich 0,7 Tsd. m² 
Wärmeübertragerfläche benötigt, da die mittlere logarithmische Temperaturdifferenz im 
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Wärmeübertrager mit dem Wärmeträgerkreislauf höher als im Wärmeübertrager mit dem 
Kühlwasser ist. Der Bauaufwand der Kohlendioxidwärmenutzung im Vergleich zum Basis-
kraftwerk ist in Tabelle 6.30 dargestellt. 
Tabelle 6.30:  Bauaufwand der Kohlendioxidwärmenutzung im Vergleich zum Basiskraftwerk 





Vorverdichtung Tsd. m² --- 3,7 
Nachverdichtung Tsd. m² 5,2 5,9 
Nettowirkungsgradgewinn gegenüber Basiskraftwerk %-Punkte --- 0,18 
 
Zusammengefasst verbessert die CO2-Wärmenutzung den Wirkungsgrad um 0,18 %-Punkte 
mit einem Mehraufwand von 4,4 Tsd. m² Wärmeübertragerfläche. Der Vorteil dieser Option 
ist weitestgehende Entkoppelung vom restlichen Kraftwerksprozess, mit der Folge, dass an-
dere Komponenten des Rauchgasweges nicht betroffen sind.  
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6.4 Zusammenfassung der Optimierung der Ablaufstruktur 
In Kapitel 5 wurden auf der Grundlage der thermodynamischen Analyse des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes die Optimierungsansätze erarbeitet. Die Optimierungen sind Veränderun-
gen der Ablaufstruktur des Basiskraftwerkes mit dem Ziel  
- den elektrischen und thermischen Eigenbedarf des Kraftwerkes zu senken  
- den Bedarf an Hilfs- und Betriebsmitteln zu verringern 
- die Bruttoleistung des Kraftwerkes zu erhöhen. 
Die Optimierungen beinhalten die Verwendung der großtechnisch verfügbaren Komponenten 
der Kraftwerks- und Verfahrenstechnik und lassen sich in die Optimierungsgruppen und Op-
timierungen wie folgt unterteilen: 
- Designoptimierung des Gastrennprozesses: 
o Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenkühlung 
o Sauerstoffkühlung vor dem Vakuumsauger 
- Modifikation der Rauchgasrückführung: 
o kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung 
o warme entstaubte Sekundär-Rauchgasrückführung 
o warme entstaubte Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung 




Um einzelne Aspekte einer Optimierung zu untersuchen, werden die Designoptimierung des 
Gastrennprozesses und die anlageninterne Abwärmeintegration in die Optimierungsoptionen 
weiter aufgeschlüsselt, so dass insgesamt 22 Optimierungsoptionen untersucht wurden. Alle 
Optimierungsoptionen basieren jeweils auf dem Oxy-Vac-Jul-Basiskraftwerk und werden 
alternierend durchgeführt. 
Je nach Optimierungsoption liegt der energetische Vorteil gegenüber dem Basiskraftwerk 
zwischen 0,05 %-Punkten und 1,00 %-Punkt. Die Rauchgaswärmenutzung verbessert den 
Nettowirkungsgrad deutlich um 0,34 %-Punkte bis 1,00 %-Punkt. Die größere Anzahl der 
Zwischenstufenkühlungen des Sauerstoffvakuumsaugers, ggf. verbunden mit der Sauer-
stoffwärmenutzung weisen eine geringere Verbesserung von 0,27 bis 0,60 %-Punkte auf. 
Die Modifikation der Rauchgasrückführung des Kraftwerkes und die Sauerstoffkühlung vor 
dem Vakuumsauger sind mit einer Verbesserung von 0,05 bis 0,35 %-Punkte energetisch 
weniger relevant. 
In jeder einzelnen Optimierungsoption wird die Größe der von der Veränderung betroffenen 
und zusätzlichen Kraftwerkskomponenten anhand der bisher realisierten Anlagen sowie ei-
gener Auslegungsrechnungen abgeschätzt. Die Ergebnisse eigener Auslegungsrechnungen 
werden mit Angaben der Unternehmen aus dem Bereich der Anlagenplanung und des Anla-
genbaus validiert. Tabelle 6.31 fasst den Wirkungsgradgewinn und Bauaufwand ausgewähl-
ter Komponenten gegenüber dem Basiskraftwerk aus Kapiteln 6.1 bis 6.3 zusammen. Auf 
Basis des ermittelten Wirkungsgradgewinns und Bauaufwands der Optimierungsoptionen 
werden die Anlagenkosten in Kapitel 7 abgeschätzt und die Kraftwerksoptimierungen in Ka-
pitel 8 bewertet. 
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Tabelle 6.31:  Nettowirkungsgradänderung und Bauaufwand ausgewählter Komponenten im 


















































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































7 Abschätzung der Anlagenkosten 
In diesem Kapitel werden die Kosten der Hauptkomponenten des Basiskraftwerkes und der 
Optimierungsoptionen sowie die Anlagenkosten ermittelt. Die Grundlage der Kostenabschät-
zung bildet Kapitel 3.4. 
 
7.1 Kostenermittlung der Komponenten 
Die Kosten der quantitativ und qualitativ verschiedenen Kraftwerkskomponenten des Basis-
kraftwerkes und der Optimierungen werden mittels der in Kapitel 3.4.3 beschriebenen Me-
thode der Kostenabschätzung ermittelt und sind in Tabelle 7.1 zusammengefasst. Während 
die Zuordnung der Komponenten beim in Kapitel 5 analysierten Basiskraftwerk eindeutig ist, 
wird bei den Komponenten der Optimierungen das Kapitel und die Optimierungsoption an-
gegeben, wo die jewilige Komponente zum ersten Mal eingesetzt wird.  













Zwischenstufenkühler im O2-Vakuumsauger 390 3,4 1 
Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer 351 3,1 2 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer, regenerativ 32 2,8 3 
Elektrofilter (kalt) inkl. Ascheabzug --- 7,2 4 
Entschwefelungsabsorber --- 5,0 5 
Rauchgaskondensator --- 5,0 6 









6.2.2 Elektrofilter (warm) inkl. Ascheabzug --- 16,3 8 






B Wärmeübertrager, P265GH, Hochdruck 351 1,9 10 
A Wärmeübertrager, P235GH, Niederdruck 319 2,3 11 
D Wärmeübertrager, PTFE, modifiziert 402 3,3 12 
D-o-
KW Wärmeübertrager, Alloy 59 1250 4,7 13 
6.3.3 Zwischenstufenkühler im CO2-Vorverdichter 474 1,8 14 
                                                
28 Die rechnerisch ermittelten Komponentenkosten in Millionen (Mio.) EUR werden auf die erste Nach-
kommastelle gerundet. Die auf der Grundlage der Unternehmensmitteilungen ermittelten Komponen-
tenkosten werden mit der letzten bekanntgegebenen gültigen Ziffer angegeben. Bei den Wärmeüber-
tragern werden zusätzlich die rechnerisch ermittelten spezifischen Kosten angegeben. 
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Im Folgenden wird die Kostenabschätzung anhand der in Tabelle 7.1 angegebenen Nummer 
detailliert: 
1) Der Kostenschätzung des Zwischenstufenkühlers im Sauerstoff-Vakuumsauger des 
Basiskraftwerkes liegt eine Mitteilung der Fa. AEL Apparatebau GmbH Leisnig vom 
05.11.2013 für einen Rohrbündelwärmeübertrager in mehrsträngiger Ausführung 
[141] auf die Anfrage vom 29.10.2013 [142] mit den in Kapitel 6.1.1.2 angegebenen 
Auslegungsparametern. Auf dieser Basis werden die spezifischen Kosten von ca. 
390 EUR/m² Wärmeübertragerfläche ermittelt. Mit der in Kapitel 10.5.1, Tabelle 10.12 
berechneten Wärmeübertragerfläche von 8,7 Tsd. m² kostet der Zwischenstufenküh-
ler im Sauerstoff-Vakuumsauger des Basiskraftwerkes 3,4 Mio. EUR. 
2) Beim Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer handelt es sich um ein durch das 
Speisewasser durchströmtes U-förmiges Glatt-Rohrbündel im Rauchgas, vgl. Kapi-
tel 5.1.2, Abschnitt „Primäre und sekundäre Rauchgasrückführung“. Seine Kosten 
werden mittels Gleichung 3.50 ermittelt, nach Gleichung 3.48 aktualisiert und in Euro 
umgerechnet. Aufgrund der U-förmigen Röhre wird für das hintere Ende der konstruk-
tive Korrekturfaktor des Normtyps U der TEMA-Norm29 (Bauart Haarnadelrohrbündel) 
von 0,9 verwendet. Gemäß [14, S. 580-581] wird eine im Rauchgas übliche fluchten-
de Rohranordnung mit einem Faktor Rohrteilung / Rohrdurchmesser von 2 ange-
nommen, vgl. auch Kapitel 2.1.6 und 6.3.1.2, Tabelle 6.19. Die Rohrdicke wird nach 
AD 2000-Merkblatt B 1 „Zylinder- und Kugelschalen unter innerem Überdruck“ [145] 
mit 6,5 mm berechnet, vgl. Kapitel 5.1.2, Abschnitt „Primäre und sekundäre Rauch-
gasrückführung“ und Kapitel 10.6, Tabelle 10.29. Die Mehrkosten aufgrund der Rohr-
dicke im Vergleich zum Normalrohr der TEMA-Norm mit 14 BWG30 werden auf der 
Grundlage des Angebotes der Fa. Salzgitter Mannesmann Precision B.V. [146] be-
rücksichtigt. Das genannte Angebot in Höhe von 542 EUR/100 m gilt für nahtlose 
kaltgezogene Stahlrohre aus P265GH mit einem Außen- und Innendurchmesser von 
32 bzw. 19 mm in erforderlicher Abnahmemenge [146]. Auf dieser Basis werden die 
spezifischen Kosten des Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmers von 351 EUR/m² 
berechnet. Mit der in Kapitel 10.5.1, Tabelle 10.17 berechneten Wärmeübertragerflä-
che von 8,8 Tsd. m² kostet der Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer des Basis-
kraftwerkes 3,1 Mio. EUR. 
3) Der Kostenschätzung des regenerativen Rauchgas-Oxidansvorwärmers des Basis-
kraftwerkes liegt eine Mitteilung der Fa. Alstom Boiler Deutschland GmbH vom 
09.07.2014 für einen regenerativen Rauchgas-Luftvorwärmer [135] auf die Anfrage 
vom 29.10.2013 [134] mit den in Kapiteln 4.2.2 und 4.3 angegebenen Auslegungspa-
rametern des Referenz-Kraftwerkes. Auf dieser Basis werden die spezifischen Kosten 
von ca. 32 EUR/m² Wärmeübertragerfläche ermittelt. Mit der in Kapitel 10.5.1, Tabelle 
10.7 berechneten Wärmeübertragerfläche von 86,5 Tsd. m² kostet der regenerative 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer des Basiskraftwerkes 2,8 Mio. EUR. 
                                                
29 TEMA-Norm: Standard of the Tubular Exchanger Manufacturers` Association 
30 Birmingham Wire Gauge 
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4) Die Kosten des Elektrofilters werden mittels Gleichung 3.49 ermittelt, nach Gleichung  
3.48 aktualisiert und in Euro umgerechnet. Der kalte Elektrofilter des Basiskraftwer-
kes wird aus C-Stahl gefertigt, mit der Folge, dass der Materialkostenfaktor mit 1,0 
angesetzt wird [34, S. 889]. Der gasvolumenstromabhängige Koeffizient und Expo-
nent der Gleichung 3.49 betragen im Bereich 100 bis 1000 m³/s 14262 und 0,95 ent-
sprechend [34, S. 889]. Mit dem zu entstaubten Rauchgasvolumenstrom von 
492 m³/s (vgl. Tabelle 5.20) kostet der Elektrofilter 6,5 Mio. EUR. Für die Ascheab-
zugsanlage werden nach der EnBW AG [26] zusätzliche Kosten in Höhe von 10 % 
der Elektrofilterkosten angesetzt. Der kalte Elektrofilter des Basiskraftwerkes inkl. 
Aschabzugsanlage kostet dann 7,2 Mio. EUR. 
5) Der Kostenschätzung des Rauchgasentschwefelungsabsorbers des Basiskraftwerkes 
liegt eine Mitteilung der Fa. Babcock Noell GmbH vom 10.10.2013 [136] auf die An-
frage vom 09.10.2013 [147] mit den in Kapitel 5.1.5 angegebenen Auslegungspara-
metern zugrunde. Der aus Stahl gefertigte und mit der Nickel-Basis-Legierung     
ausgekleidete Rauchgasentschwefelungsabsorber des Basiskraftwerkes kostet                
5,0 Mio. EUR und beinhaltet Einbauten (Sprühebenen, Trays, Tropfenabscheider) 
ohne Peripherie [136]. 
6) Nach dem derzeitigen Kenntnisstand ähnelt sich der Aufbau des Rauchgaskondensa-
tors dem Absorber der Rauchgasentschwefelung mit zwei Waschkreisen, vgl. Kapitel  
2.2.5, Abschnitte „Entschwefelung“ und „Rauchgaskondensation“. Aus diesem Grund 
ist davon auszugehen, dass die Kosten des Rauchgaskondensators trotz des um 3 % 
kleineren Durchmessers mit denen des Rauchgasentschwefelungsabsorbers ver-
gleichbar sind, so dass die Kosten des Rauchgaskondensators mit Einbauten aber 
ohne Peripherie mit 5,0 Mio. EUR wie beim Rauchgasentschwefelungsabsorber an-
genommen werden. 
7) Der Kostenschätzung des Gaskühlers in der CO2-Nachverdichtung des Basiskraft-
werkes liegt eine Mitteilung der Fa. AEL Apparatebau GmbH Leisnig vom 05.11.2013 
für einen Rohrbündelwärmeübertrager [141] auf die Anfrage vom 29.10.2013 [142] 
mit den Auslegungsparametern für den entsprechenden Anwendungsfall zugrunde. 
Auf dieser Basis werden die spezifischen Kosten von 932 EUR/m² Wärmeübertrager-
fläche berechnet. Mit der in Kapitel 6.3.3.3 berechneten Wärmeübertragerfläche von 
5,2 Tsd. m² kosten alle vier Gaskühler der CO2-Nachverdichtung des Basiskraftwer-
kes 4,9 Mio. EUR. 
8) Die Kosten des warmen Elektrofilters in der Optimierung „Warme entstaubte Rauch-
gasrückführung“ (Kapitel 6.2.2) werden wie unter Punkt (4) mittels Gleichung 3.49 
ermittelt, nach Gleichung 3.48 aktualisiert und in Euro umgerechnet. Der warme 
Elektrofilter wird aus warmfestem Stahl gefertigt und mit einer Wärmedämmung 
zwecks der Minimierung der Wärmeverluste ausgekleidet, vgl. Kapitel 2.1.5, Abschnitt 
„Entstaubung“. Um diesen Mehrkostenaufwand zu berücksichtigen, wird der Material-
kostenfaktor von 1,0 auf der Grundlage eigener Schätzung auf 1,1 erhöht. Zusätzlich 
wird das Verhältnis der spezifischen Niederschlagselektrodenflächen des warmen 
und des kalten Elektrofilters von 1,5 berücksichtigt, vgl. Kapitel 6.2.2.2, Abschnitt 
„Warme Entstaubung“. Für die Ascheabzugsanlage werden nach der EnBW AG [26] 
zusätzliche Kosten in Höhe von 10 % der Elektrofilterkosten angesetzt. Der warme 
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Elektrofilter inkl. Aschabzugsanlage der Optimierung „Warme entstaubte Rauchgas-
rückführung“ kostet dann 16,3 Mio. EUR. 
9) Der Kostenschätzung des Sauerstoffkühlers vor dem Sauerstoff-Vakuumsauger in 
der Optimierung „Sauerstoffkühlung vor Vakuumsauger“ liegt eine Mitteilung der 
Fa. AEL Apparatebau GmbH Leisnig vom 05.11.2013 für einen Rohrbündelwärme-
übertrager [141] auf die Anfrage vom 29.10.2013 [142] mit den Auslegungsparame-
tern für den entsprechenden Anwendungsfall (Option F-5) zugrunde. Auf dieser Basis 
werden die spezifischen Kosten von ca. 776 EUR/m² Wärmeübertragerfläche ermit-
telt. Mit der in Kapitel 10.5.1, Tabelle 10.16 berechneten Wärmeübertragerfläche von 
4,9 Tsd. m² betragen die Gesamtkosten des Sauerstoffkühlers vor dem Sauerstoff-
Vakuumsauger 3,8 Mio. EUR. 
10) Beim Hochdruck-Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung handelt es sich um 
ein durch das Speisewasser durchströmtes U-förmiges Glatt-Rohrbündel im nicht 
entstaubten Rauchgas. Sein Aufbau, Werkstoff und seine Wandstärke entsprechen 
denen des Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmers, vgl. Kapitel 5.1.2, Abschnitt 
„Primäre und sekundäre Rauchgasrückführung“. Daher werden die spezifischen Kos-
ten von ca. 351 EUR/m² Wärmeübertragerfläche aus Punkt (2) übernommen. Mit der 
in Kapitel 10.7, Tabelle 10.34 berechneten Wärmeübertragerfläche von 5,6 Tsd. m² 
für die Optimierungsoption B kostet der Hochdruck-Wärmeübertrager der Rauchgas-
wärmenutzung 1,9 Mio. EUR. 
11) Beim Niederdruck-Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung handelt es sich um 
ein durch Speisewasser durchströmtes U-förmiges Glatt-Rohrbündel im nicht ent-
staubten Rauchgas. Seine Kosten werden mittels Gleichung 3.50 ermittelt, nach Glei-
chung 3.48 aktualisiert und in Euro umgerechnet. Aufgrund der U-förmigen Röhre 
wird für das hintere Ende konstruktiver Korrekturfaktor des Normtyps U der TEMA-
Norm (Bauart Haarnadelrohrbündel) von 0,9 festgelegt. Gemäß [14, S. 580-581] wird 
eine im Rauchgas übliche fluchtende Rohranordnung mit einem Faktor Rohrteilung / 
Rohrdurchmesser von 2 angenommen, vgl. auch Kapitel 2.1.6 und 6.3.1.2, Tabelle 
6.19. Die Rohrdicke wird nach AD 2000-Merkblatt B 1 „Zylinder- und Kugelschalen 
unter innerem Überdruck“ [145] mit 1,2 mm berechnet, vgl. Kapitel 5.1.2, Abschnitt 
„Primäre und sekundäre Rauchgasrückführung“ und Kapitel 10.6, Tabelle 10.29. Die 
Werkstoffkosten werden auf der Grundlage des Angebotes der Fa. Salzgitter Man-
nesmann Precision B.V. [148] berücksichtigt. Das genannte Angebot in Höhe von 
217 EUR/100 m gilt für nahtlose kaltgezogene Stahlrohre aus P235GH mit einem 
Außen- und Innendurchmesser von 32 bzw. 29 mm in erforderlicher Abnahmemenge 
[148]. Auf dieser Basis werden die spezifischen Kosten des Mühlenoxidans-
Speisewasservorwärmers von 319 EUR/m² berechnet. Mit der in Kapitel 10.7, Tabelle 
10.32 berechneten Wärmeübertragerfläche von 7,2 Tsd. m² für die Optimierungsopti-
on A kostet der Niederdruck-Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung           
2,3 Mio. EUR. 
12) Der Kostenschätzung des Kunststoffwärmeübertragers der Rauchgaswärmenutzung 
liegt eine Mitteilung der Fa. Wallstein Ingenieur GmbH vom 25.10.2013 für einen 
Kunststoffwärmeübertrager nach AlWaFlon®-Konzept [149] auf die Anfrage vom 
11.10.2013 [150] mit den Auslegungsparametern für den entsprechenden Anwen-
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dungsfall zugrunde, vgl. Kapitel 6.3.1.2. Auf dieser Basis werden die spezifischen 
Kosten von ca. 402 EUR/m² Wärmeübertragerfläche ermittelt. Mit der in Kapitel 10.7, 
Tabelle 10.33 berechneten Wärmeübertragerfläche von 8,1 Tsd. m² für die Optimie-
rungsoption D betragen die Gesamtkosten des Kunststoffwärmeübertragers der 
Rauchgaswärmenutzung 3,3 Mio. EUR. 
13) Der Kostenschätzung des Wärmeübertragers der Rauchgaswärmenutzung aus Ni-
ckel-Chrom-Molibdän-Legierung liegt eine Mitteilung der Fa. Babcock Borsig Stein-
müller GmbH vom 31.10.2013 für einen Wärmeübertrager aus Alloy 59 aus Power-
rise® Wärmenutzungssystemen [144] auf die Anfrage vom 11.10.2013 [151] mit den 
Auslegungsparametern für den entsprechenden Anwendungsfall zugrunde, vgl. Kapi-
tel 6.3.1.2. Auf dieser Basis werden die spezifischen Kosten von ca. 1250 EUR/m² 
Wärmeübertragerfläche ermittelt. Mit der in Kapitel 10.7, Tabelle 10.34  berechneten 
Wärmeübertragerfläche von 3,8 Tsd. m² für die Optimierungsoption D-o-KW betragen 
die Gesamtkosten dieses Wärmeübertragers 4,7 Mio. EUR. 
14) Der Kostenschätzung des Gaskühlers in der CO2-Vorverdichtung der Kohlendioxid-
wärmenutzung liegt eine Mitteilung der Fa. AEL Apparatebau GmbH Leisnig vom 
05.11.2013 für einen Rohrbündelwärmeübertrager [141] auf die Anfrage vom 
29.10.2013 [142] mit den Auslegungsparametern für den entsprechenden Anwen-
dungsfall zugrunde. Auf dieser Basis werden die spezifischen Kosten von 474 
EUR/m² Wärmeübertragerfläche berechnet. Mit der in Kapitel 6.3.3.3 berechneten 
Wärmeübertragerfläche von 3,7 Tsd. m² kosten alle vier Gaskühler der CO2-
Vorverdichtung der Optimierungsoption G 1,8 Mio. EUR. 
Die Kosten der übrigen Hauptkomponenten aller Optimierungen werden nach Gleichung 
3.43 berechnet. Die Änderung der Komponentenmerkmale wird den entsprechenden Kapi-
teln oder der Zusammenfassung der Tabelle 6.31 entnommen.  
 
7.2 Berechnung der Anlagenkosten und Differenzanlagenkosten 
Die Anlagenkosten des Basiskraftwerkes bzw. der jeweiligen Optimierung werden nach Glei-
chung 3.44 ermittelt. Der Faktor für die Nebenpositionen wird auf der Grundlage der Mittei-
lung der Fa. Enpros systems GmbH vom 15.12.2013 [152] über die Prozessauslegung und 
Kostenzusammenstellung für ein 500 MW steinkohlebefeuertes Kraftwerk mit 2,04 berech-
net. Dieser Faktor ist deutlich kleiner als der entsprechende Faktor der verfahrenstechni-
schen Anlagen aus der Literatur von 3 bis 4, vgl. [34, S. 1143-1154]. Dies liegt unter ande-
rem daran, dass die Kraftwerkskomponenten in der Regel um durchschnittlich eine Größen-
ordnung größer und entsprechend teurer sind als die Komponenten der Chemie und Verfah-
renstechnik, mit der Folge, dass die Kosten für die Nebenpositionen prozentual niedriger 
sind. Die Anlagenkosten aller relevanten Komponenten des Basiskraftwerkes und der jewei-
ligen Optimierung sind in Tabelle 7.2, Spalte „Anlage“ angegeben. Die Differenz zwischen 
den Kosten des Kraftwerkes mit der einzelnen Optimierung und des Basiskraftwerkes wird 
nach Gleichung 3.45 berechnet und in Tabelle 7.2, Spalte „Differenz“ dargestellt. 
Die Anlagenkostendifferenzen zwischen den Optimierungsoptionen und dem Basiskraftwerk 
sind bis auf die Optimierungsoption „Kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung“ aus der 
Kategorie „Modifikation der Rauchgasrückführung“ positiv und bedeuten, dass die zuerst 
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genannten Optimierungsoptionen teurer als das Basiskraftwerk sind, vgl. Tabelle 7.2, Spalte 
„Differenz“. Die Spannweite der positiven Anlagenkostendifferenz (gleichbedeutend mit dem 
Kostenmehraufwand) reicht von 1,1 Mio. Euro (Optimierung Sauerstoffkühlung vor Vakuum-
sauger, Option SK-65) bis zu 23,7 Mio. Euro (Optimierung Rauchgaswärmenutzung, Option 
D-o-KW). 
Tabelle 7.2:  Anlagenkosten und Anlagenkostendifferenz des Basiskraftwerkes und der 
Optimierungsoptionen  
Kraftwerk Kosten [Mio. Euro]
Basiskraftwerk (Summe über alle Komponenten aus Tabelle 7.1) 63,8 
Optimierungs-




Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwi-
schenkühlung 
ZSK-2 69,0 5,2 
ZSK-3 72,2 8,4 
ZSK-4 74,9 11,1 
ZSK-5 77,2 13,4 
Sauerstoffkühlung vor Vakuumsauger 
SK-65 64,9 1,1 
SK-55 66,2 2,4 
SK-45 67,9 4,1 




kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung 54,8 -9,0 
warme entstaubte Sekundär-Rauchgasrückführung 77,7 14,0 
warme entstaubte Primär- und Sekundär-




A 67,7 3,9 
B 69,8 6,0 
C 71,3 7,5 
D 77,3 13,5 
D-o-KW 87,4 23,7 
Sauerstoffwärmenutzung 
F 69,0 5,2 
F-2 77,5 13,7 
F-3 77,5 13,7 
F-4 82,1 18,3 
F-5 85,9 22,1 
Kohlendioxidwärmenutzung G 65,2 1,4 
 
Im nächsten Kapitel werden die Kraftwerksoptimierungen bewertet. 
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8 Bewertung der Kraftwerksoptimierungen 
Da die einzelnen Optimierungen zu unterschiedlichen Wirkungsgradveränderungen führen, 
werden die in Kapitel 7 berechneten Anlagenkostendifferenzen der Optimierungen gegen-
über dem Basiskraftwerk im Zusammenhang mit den Wirkungsgradveränderungen analy-
siert. 
In Abbildung 8.1 sind alle Optimierungsoptionen nach deren Wirkungsgradgewinn und Anla-
genkostendifferenz gegenüber dem Basiskraftwerk dargestellt. Die Bezeichnungen der Op-
timierungsoptionen entsprechen denen in der Tabelle 7.2 und sind farblich nach den in der 
Legende benannten Optimierungen zusammengefasst. 
Mit Ausnahme der kalten Primär- und Sekundärrauchgasrückführung verursachen alle Opti-
mierungsoptionen einen Kostenmehraufwand gegenüber dem Basiskraftwerk und liegen in 
Abbildung 8.1 deshalb rechts von der Y-Achse, die die X-Achse bei 0 schneidet. Die Opti-
mierungsoptionen sind in Abbildung 8.1 breit gestreut. Tendenziell führt ein höherer Kosten-
mehraufwand gegenüber dem Basiskraftwerk zu einem höheren Wirkungsgradgewinn. 
 
Abbildung 8.1:  Wirkungsgradgewinn in Abhängigkeit von der Kostendefferenz der Optimie-
rungsoptionen gegenüber dem Basiskraftwerk 
Je höher und je weiter links die Optimierungsoption sich befindet, desto eher ist sie bei der 
Umsetzung zu bevorzugen, da diese mit einem relativ gesehen geringen Investitionsaufwand 
zu realisieren ist und gleichzeitig einen höheren Wirkungsgradgewinn hat. Zum Beispiel ist 
die Option der Rauchgaswärmenutzung A der Option der Sauerstoffkühlung SK-35 vorzuzie-
Kosteneinsparung Kostenmehraufwand
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hen. Die rechts unten befindlichen Optimierungsoptionen haben einen geringeren Wirkungs-
gradvorteil beim höheren Mehrkosten und sind deshalb zu vermeiden, beispielsweise die 
Option mit der primären kalten Rauchgasrückführung und warmen Sekundärrauchgasrück-
führung, Abkürzung: P-kalt / S-warm. 
Auf der Grundlage der Abbildung 8.1 können die Investitionsentscheidungen im Rahmen des 
zur Verfügung stehenden Budgets getroffen werden. Beispielsweise bei der Zusatzinvestition 
gegenüber dem Basiskraftwerk in Höhe von 10 Mio. Euro für jede Optimierung kämen alle 
Optionen in Betracht, die in Abbildung 8.1 links von der Senkrechten bei 10 Mio. EUR liegen. 
Die Auswahl der Optimierungsoptionen wird durch folgende Rahmenbedingungen einge-
schränkt: 
- aus einer farblich gekennzeichneten Optimierungsgruppe kann jeweils nur eine Opti-
on ausgewählt werden. Beispielsweise bei der Rauchgaswärmenutzung kommt nur 
eine der Optionen A, B, C, D oder D-o-KW zum Einsatz. Das heißt, dass aus 22 der 
in Abbildung 8.1 dargestellten Optimierungsoptionen maximal sechs gleichzeitig aus-
gewählt werden können. 
- einige der Optimierungsoptionen sind mit den anderen prozessbedingt gekoppelt   
oder schließen sich aufgrund der Ablaufstruktur aus. Beispielsweise beim Sauer-
stoffverdichter mit zwei Zwischenstufenkühlungen (Option ZSK-2) kann eine dreistufi-
ge Sauerstoffwärmenutzung (Option F-3) nicht realisiert werden. 
Im Weiteren werden die Kraftwerksoptimierungen sowohl untereinander (relativ) als auch 
gegenüber den Marktbedingungen (absolut) quantifiziert und bewertet.  
 
8.1 Relative Bewertung 
Für die relative Bewertung unterschiedlicher Optimierungsoptionen werden gemäß Kapi-
tel 3.5.1, Gleichung 3.55 Bewertungsfaktoren in EUR/kWBrutto je %-Punkt gebildet. Abbildung 
8.2 stellt die Bewertungsfaktoren für alle Optimierungsoptionen des Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes dar. Aus Gründen der Übersichtlichkeit werden die Optimierungsoptionen 
mit dem Bewertungsfaktor zwischen 15 und 70 EUR/kWBrutto je %-Punkt aus dem Hauptbild 
ausgeschnitten und im unteren Teil der Abbildung 8.2 gesondert dargestellt.  
Der Bewertungsfaktor einer Optimierungsoption ist eine investitions-, wirkungsgrad- und leis-
tungsbezogene Größe. Der niedrige Bewertungsfaktor einer Optimierungsoption bedeutet, 
dass diese Option geringe spezifische Kosten pro %-Punkt Nettowirkungsgraderhöhung hat. 
Die Reihenfolge der nach Bewertungsfaktoren geordneten Optimierungsoptionen entschei-
det, welche Optimierungsoptionen bevorzugt umgesetzt werden, vorausgesetzt, der Bewer-
tungsfaktor der Optimierungsoption bildet die Grundlage für die Beurteilung ihrer Umsetzbar-
keit. Beispielsweise ist die Option der Rauchgaswärmenutzung D mit einem Kostenmehr-
aufwand gegenüber dem Basiskraftwerk von 13,5 Mio. EUR teurer als die Option der mehr-
fachen Zwischenstufenkühlung ZSK-4 mit einem Kostenmehraufwand von 11,3 Mio. EUR, 
vgl. Kapitel 7.2, Tabelle 7.2. Bezogen auf die erreichte Nettowirkungsgradsteigerung hat die 
Option D größere Chancen, umgesetzt zu werden, da ihr Bewertungsfaktor mit 
32,3 EUR/kWBrutto je %-Punkt geringer als der der Option ZSK-4 mit 42,9 EUR/kWBrutto je %-
Punkt ist. 
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Der Bewertungsfaktor der Option „Kalte entstaubte Primär- und Sekundär-Rauchgasrück-
führung“ ist negativ (vgl. Abbildung 8.2, Abkürzung P/S-kalt), da diese Optimierungsoption 
mit Einsparungen gegenüber dem Basiskraftwerk realisiert werden kann, vgl. Kapitel 7.2, 
Tabelle 7.2. Werden nur die Optimierungsoptionen mit den positiven Bewertungsfaktoren 
(gleichbedeutend mit dem Kostenmehraufwand gegenüber dem Basiskraftwerk) betrachtet, 
hat die Rauchgaswärmenutzung in der Option A den niedrigsten Bewertungsfaktor von 
19,7 EUR/kWBrutto je %-Punkt. Aus den Optimierungsoptionen, die einen Kostenmehraufwand 
verursachen, hat sie die größten Chancen umgesetzt zu werden. Die Sauerstoffkühlung vor 
dem Vakuumsauger auf 35°C (Option SK-35) ist zwar aus thermodynamischen Gründen 
sinnvoll (vgl. Kapitel 6.1.2), hat aber mit der gewählten Wärmeübertragerart kaum eine Um-
setzungschance, da diese unter den gegebenen Randbedingungen mit dem Bewertungsfak-
tor von 68,5 EUR/kWBrutto je %-Punkt zu teuer ist. 
 
Abbildung 8.2:  Bewertungsfaktoren der Optimierungsoptionen 
Neben dem Bewertungsfaktor sind andere Entscheidungskriterien denkbar, beispielsweise 
die Störungsanfälligkeit der Anlage. Dies wird am folgenden Beispiel erläutert: die Sauer-
stoffwärmenutzung aus der einfachen Zwischenstufenkühlung des Vakuumsaugers (Option 
F) hat mit 31,9 EUR/kWBrutto je %-Punkt einen geringeren Bewertungsfaktor als die Sauer-
stoffkühlung vor dem Vakuumsauger auf 65°C (Option SK-65) von 38,0 EUR/kWBrutto je %-
Punkt (vgl. Abbildung 8.2) und hätte somit größere Chancen, umgesetzt zu werden. 
Allerdings ist die Option F eine Option der Wärmenutzung und erfordert außer einem Wär-
meübertrager für die Wärmeauskoppelung noch eine Kreislaufpumpe und einen Wärmeträ-
gerkreislauf. Das sind zusätzliche und bauartverschiedene Komponenten im Vergleich zur 
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Option SK-65, die nur einen zusätzlichen Wärmeübertrager sowie den Zu- und Ablauf des 
Kühlwassers vor dem Vakuumsauger benötigt. Mit der Steigerung der Komplexität der Anla-
ge in der Option F gegenüber der Option SK-35 vergrößert sich im Allgemeinen ihre Störan-
fälligkeit, was ebenfalls in die Entscheidung über die Umsetzbarkeit der Optionen einbezo-
gen werden soll. 
Die Optimierungsoptionen basieren jeweils auf dem Basiskraftwerk. Deshalb können beim  
kumulativen Einsatz der Optimierungsoptionen die prozess- sowie komponentenbezogenen 
Wechselwirkungen auftreten, die die Bewertungsfaktoren der Optimierungsoptionen in beide 
Richtungen ändern können. Dies wird im Folgenden an drei Beispielen erläutert: 
1) Die Wärmeentnahme bei der Sauerstoffkühlung vor dem Vakuumsauger auf 35°C 
(Option SK-35) führt prozessbedingt zur geringeren Sauerstoffaustrittstemperatur 
(vgl. Kapitel 6.1.2.3), so dass bei der Sauerstoffwärmenutzung aus der einfachen 
Zwischenstufenkühlung des Vakuumsaugers (Option F) die Mehrinvestition für den 
Wärmeübertrager und damit auch der Bewertungsfaktor der Option F steigen.  
2) Die warme entstaubte Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung macht den 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer im gewählten Betriebspunkt überflüssig, vgl. Kapitel 
6.2.3.1. Die Vergrößerung des Rauchgas-Oxidansvorwärmers bei der Rauchgas-
wärmenutzung im Bypass des Rauchgas-Oxidansvorwärmers in den Optionen B, C, 
D und D-o-KW ist daher ohne Bedeutung. Da die Vergrößerung des Rauchgas-
Oxidansvorwärmers zwischen 8 und 36 % der Mehrinvestition der Rauchgaswärme-
nutzung ausmacht (Optionen D-o-KW und B entsprechend), verringert sich der Be-
wertungsfaktor der Optionen B, C, D und D-o-KW beim Wegfall des Rauchgas-
Oxidansvorwärmers um 4 bis 5 Punkte. Dies hat zur Folge, dass sich die Optionen 
der Rauchgaswärmenutzung B, C, D und D-o-KW in Abbildung 8.2 weiter nach links 
auf der Skala der Bewertungsfaktoren, also in Richtung der bevorzugteren Umset-
zung, verschieben. 
3) Wird im zuvor genannten Beispiel Nr. 2 zusätzlich die Anzahl der Zwischenstufenküh-
lungen des Vakuumsaugers erhöht (Optionen ZSK-2 bis ZSK-5), sinkt die Sauerstoff-
austrittstemperatur aus dem Verdichter mit der Folge, dass wieder ein, in diesem Fall 
jedoch kleinerer Rauchgas-Oxidansvorwärmer erforderlich wird. Die Rauchgaswär-
menutzung in seinem Bypass vergrößert ihn wieder, so dass die damit verbundene 
Mehrinvestition bei der Rauchgaswärmenutzung ansteigt und die oben genannten 
Optionen der Rauchgaswärmenutzung geringfügig unattraktiver werden. 
Während in diesem Kapitel bisher ausschließlich relativ, also zwischen den einzelnen Opti-
mierungsoptionen bewertet wurde, werden die Optimierungsoptionen im nächsten Kapitel 
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8.2 Absolute Bewertung 
Der Kraftwerksbetreiber entscheidet über die tatsächliche Umsetzung einer Optimierungsop-
tion danach, ob die Einnahmen aus der Optimierung die Ausgaben übersteigen. Da die zu-
künftigen Marktbedingungen und damit die Einnahmen nicht vorhersehbar sind, werden die 
Stromgestehungskosten der Optimierung berechnet und mit den derzeitigen bzw. prognosti-
zierten Stromgestehungskosten verglichen, siehe Kapitel 3.5.2. 
Die Stromgestehungskosten werden auf Basis der Kapitalwertmethode mittels Gleichung 
3.57 ermittelt. Die Investitionssumme einer Optimierung besteht aus den in Kapitel 7 berech-
neten Differenzanlagenkosten inklusive der darauf entfallenen Eigenleistung des Bauherren 
und Bauzinsen, vgl. Kapitel 3.5.2. Die produzierte Strommenge ergibt sich aus dem Zuwachs 
der Nettoleistung infolge der Optimierung multipliziert mit der Anzahl der Volllaststunden in 
der Zeitperiode. Dabei wird unterstellt, dass die Entscheidung über die Umsetzung der Opti-
mierung vor der Errichtung des Kraftwerkes getroffen wird. Das heißt, es handelt sich um 
einen Kraftwerksneubau mit der gewählten Optimierung. Des Weiteren wird davon ausge-
gangen, dass die infolge der Optimierung gestiegene absetzbare Strommenge tatsächlich 
verkauft wird. 
Bei der Ermittlung der Stromgestehungskosten werden im Wesentlichen die Randbedingun-
gen der Studie „Referenzkraftwerk NRW“ angenommen. Das Kraftwerk wird 5500 Volllast-
stunden im Jahr mit einer Kraftwerkslebensdauer von 35 Jahren betrieben. Die Instandhal-
tungskosten betragen 2,0 % der Differenzanlagenkosten pro Jahr mit einer Eskalation von 
1,0 % jährlich. Die Bauherreneigenleistung wird mit 5 % der Differenzanlagenkosten ange-
nommen und verteilt sich genauso wie die Differenzanlagenkosten über die Kraftwerksbau-
zeit von 3 Jahren mit 25, 40 und 35 % des Gesamtbetrages pro Jahr. Aufgrund der unverän-
derten Brennstoffmenge sind die Brennstoff- und CO2-Kosten sowie die Kosten für die Hilfs- 
und Betriebsstoffe nicht betroffen und bleiben konstant. Die Annahmen sind in Tabelle 8.1 
zusammengefasst.  
Tabelle 8.1:  Randbedingungen der Untersuchung der Wirtschaftlichkeit der Optimierungen 
Parameter Einheit Wert Quelle 
Differenzanlagenkosten je nach Optimierung variabel, vgl. Kapitel 7.2 
Bauherreneigenleistung % der Differenzanla-genkosten 5 
[19, S. 
103] 
Kostenverteilung über die Bauzeit 
% der Differenzanla-
genkosten und der 
Bauherreneigenleistung
25 / 40 / 
35 
Bauzeit Jahr 3 
Anzahl der Vollaststunden im Jahr Stunden / Jahr 5500 
Kalkulationszins % 10 
Kraftwerkslebensdauer a 35 
Instandhaltungs- und Versicherungskosten % der Differenzanla-genkosten / Jahr 2,0 
Eskalation der Instandsetzungskosten % 1,0 
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Die nach Gleichung 3.57 berechneten Stromgestehungskosten einzelner Optimierungsoptio-
nen sind in Abbildung 8.3 dargestellt. Der Fokus dabei liegt auf den Optimierungsoptionen 
mit dem Bewertungsfaktor von 15 bis 70 EUR/kWBrutto je %-Punkt, also aus dem unteren Teil 
der Abbildung 8.2. Der investitions-, wirkungsgrad- und leistungsbezogene Bewertungsfaktor 
korreliert mit den Stromgestehungskosten. Die oben beschriebenen prozess- sowie kompo-
nentenbezogenen Wechselwirkungen können beim kumulativen Einsatz der Optimie-
rungsoptionen deshalb zur Positionsänderung der Optimierungsoptionen auf der Achse der 
Stromgestehungskosten in Abbildung 8.3 führen. 
Aus der Sicht des Anlagenbetreibers ist eine Optimierungsoption dann umsetzbar, wenn die 
Stromgestehungskosten einer Optimierung  
1) unter denen des Basiskraftwerkes und 
2) unter denen des Marktumfeldes liegen. 
Befinden sich die Stromgestehungskosten einer Optimierung über denen des Basiskraftwer-
kes aber unter denen des Marktumfeldes, steigt zwar der Gewinn des Betreibers, aber die 
Gesamtwirtschaftlichkeit des Kraftwerkes sinkt. 
 
Abbildung 8.3:  Stromgestehungskosten der Optimierungsoptionen auf der Grundlage des 
Basiskraftwerkes 
Aus Abbildung 8.3 folgt, dass die Investition in die Optimierungsoption A schon bei den 
Marktpreisen von über 2,7 Cent/kWhel sinnvoll ist. Bei den höheren durch die Marktbedin-
gungen zulässigen Stromgestehungskosten werden weitere technische Lösungen sinnvoll.  
Da die Stromgestehungskosten von einer Vielzahl der Parameter abhängen, insbesondere 
von der Anzahl der Vollaststunden im Jahr, vom elektrischen Nettowirkungsgrad, Kalkulati-
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ratur im breiten Bereich. In Abbildung 8.3 sind beispielhaft die Stromgestehungskosten der 
steinkohlebefeuerten Dampfkraftwerke aus drei Studien mit unterschiedlichen Jahren der 
Fertigstellung dargestellt: 
- VGB Power Tech: Konzeptstudie Referenzkraftwerk NRW, erstellt im Februar 2004 
- IER Stuttgart: Erzeugungskosten zur Bereitstellung elektrischer Energie von Kraft-
werksoptionen in 2015, erstellt im August 2010 (gelbe Balken in Abbildung 8.3) 
- Fraunhofer ISE: Stromgestehungskosten erneuerbare Energien, erstellt im November 
2013 (blaue Balken in Abbildung 8.3). 
Die Stromgestehungskosten eines steinkohlebefeuerten Kraftwerkes aus der im Februar 
2004 erstellten Konzeptstudie „Referenzkraftwerk NRW“ mit den Investitionskosten von 
798 EUR/kWBrutto und ohne Belastung durch CO2-Zertifikate betrugen 3,37 Cent/kWhel. [19, 
S. 93]. Unter diesen Rahmenbedingungen wäre nur die Option A umsetzbar, es sei denn 
beim kumulativen Einsatz der Optimierungsoptionen findet eine Positionsänderung der Op-
timierungsoptionen auf der Achse der Stromgestehungskosten statt, siehe oben. 
Bei der Kraftwerksinbetriebnahme in 2013 bis 2015 liegt die Schnittmenge der Stromgeste-
hungskosten der steinkohlebefeuerten Dampfkraftwerke aus den weiteren oben angegebe-
nen Studien zwischen 6,3 und 7,8 Cent/kWhel. Damit wären alle Optimierungsoptionen der 
Rauchgaswärmenutzung und einige der Optionen der Zwischenstufenkühlung des Vakuum-
saugers, ggf. mit der Wärmenutzung wirtschaftlich. 
Da bei Kraftwerken mit der CO2-Abtrennung regelmäßig höhere Investitionskosten und ge-
ringere elektrische Nettowirkungsgrade angegeben werden, liegen ihre Stromgestehungs-
kosten über denen der Kraftwerke ohne CO2-Abtrennung. Dies bedeutet, dass die Wahr-
scheinlichkeit der Umsetzung der genannten Optimierungsoptionen im Umfeld der Kraftwer-






Die CO2-Abtrennung mit anschließender -Speicherung ist eine technologische Option zur 
Reduzierung von CO2-Emissionen, insbesondere wenn der Spielraum anderer Optionen 
ausgeschöpft oder aus anderen Gründen nicht gegeben ist. Die Verbrennung in der Sauer-
stoff-Rauchgas-Atmosphäre mit nachfolgendem Aufkonzentrieren des CO2 (in Englisch: 
Oxyfuel) ist eines der zur Auswahl stehenden Verfahren der CO2-Abtrennung. Der Oxyfuel-
Prozess basiert auf der Entfernung des Luftstickstoffes aus der Verbrennungsluft mit dem 
Ziel, ein weitgehend aus CO2 bestehendes Rauchgas zu erhalten. Der Oxyfuel-Prozess ver-
bindet die Vorteile der bewährten Kraftwerkstechnik mit dem Potential der Nettowirkungs-
gradsteigerung und Senkung der Investitionskosten gegenüber der CO2-Abtrennung nach 
der Verbrennung. 
Die Sauerstoffabtrennung aus der Luft ist die zwingende Voraussetzung für die Umsetzung  
des Oxyfuel-Verfahrens. Der Sauerstoff für den Oxyfuel-Prozess kann mittels diverser Ver-
fahren gewonnen werden, beispielsweise durch kryogene Luftzerlegung, Druckwechselad-
sorption, Metalloxide oder Polymer- und Keramikmembranen. Die großtechnische Anwen-
dung der kryogenen Luftzerlegung ist Stand der Technik. Nachteilig ist der hohe Energiebe-
darf der Sauerstoffbereitstellung von 245 kWhel/tO2. Die Anwendung von Keramikmembranen 
im Oxyfuel-Kraftwerk hat das Potential, den spezifischen Energiebedarf der Sauerstoffbereit-
stellung bei gleichbleibend hoher Sauerstoffreinheit zu verringern. 
Diese Arbeit konzentriert sich auf folgende Aspekte: 
- Ermittlung der Effizienz eines heute baubaren fortschrittlichen Oxyfuel-Dampfkraft-
werkes unter Einsatz von Membranen für die Sauerstofferzeugung 
- Untersuchung und Quantifizierung der Potentiale der energetischen Optimierung des 
Gesamtprozesses durch die Änderung seiner Ablaufstruktur und unter Verwendung 
von großtechnisch verfügbaren Komponenten der Kraftwerks- und Verfahrenstechnik 
- Beurteilung der Umsetzbarkeit einzelner Optimierungsoptionen auf der Grundlage ih-
rer Investitionskosten unter Marktbedingungen. 
Aus der Vielzahl der membranbasierten Verfahren der Sauerstoffbereitstellung wurde für 
diese Arbeit das von der Forschungszentrum Jülich GmbH entwickelte und am 25.04.2012 
patentierte Verfahren mit der europäischen Patentnummer 2214806 ausgewählt, das im Wei-
teren Oxy-Vac-Jül-Konzept genannt wird. Die Triebkraft für den Sauerstofftransport wird mit-
tels Vakuums auf der Permeatseite der Membran bereitgestellt. Die Frischluft zur Gewinnung 
des Sauerstoffes wird durch die Wärmerückgewinnung aus der sauerstoffarmen Abluft sowie 
aus dem abzukühlenden Sauerstoff erwärmt und mittels des Rauchgases aus der Verbren-
nung auf die Betriebstemperatur der Membran von 850°C aufgeheizt. Gegenüber anderen 
membranbasierten Konzepten der Sauerstoffbereitstellung hat dieses Verfahren aufgrund 
der drucklosen Prozessführung und der mechanischen und chemischen Stabilität der nicht 
gespülten Membran die größten Umsetzungschancen und stellt das einzige derzeit realisier-
bare Konzept in einem Dampfkraftwerk dar. Aufgrund der internen Wärmerückgewinnung bis 
zu 93 % ist das Oxy-Vac-Jül-Konzept wärmetechnisch weitgehend autark und diesbezüglich 
mit einer kryogenen Luftzerlegung vergleichbar, mit der Folge, dass die Erkenntnisse und 
Erfahrungen der Oxyfuel-Kraftwerksforschung weiter verwendet werden können. 
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Die Ablaufstruktur und die Parameter des heute baubaren fortschrittlichen Oxyfuel-
Dampfkraftwerkes orientieren sich am derzeitigen Stand der Kraftwerkstechnik und der 
Oxyfuel-Forschung. Dem Kraftwerk liegt der Wasser-Dampf-Kreislauf des Referenz-
Kraftwerkes NRW zugrunde. Die Feuerung wird an die Oxyfuel-Randbedingungen, insbe-
sondere an die Brennstofftrocknung und Förderung mittels des Rauchgases wärmetechnisch 
angepasst. Aufgrund der bewährten und unter Oxyfuel-Bedingungen schon erprobten Tech-
nologien wird das Rauchgas des Oxyfuel-Basiskraftwerkes mittels des kalten Elektrofilters 
wegen des höheren Säuretaupunktes bei 150°C vom Flugstaub und mittels der kalksteinba-
sierten Rauchgasentschwefelung bei 95°C von Schwefeloxiden gereinigt und dann im 
Rauchgasmischkondensator bis auf den Wasserdampfsättigungsdruck bei 30°C entwässert. 
Während der 8-stufigen Verdichtung auf 200 bar wird das CO2-reiche Rauchgas in der wä-
schebasierten Hochdruckentstickung von Stickoxiden gereinigt, adsorptiv getrocknet und 
mittels der partiellen Kondensation von Fremdgasen befreit. 
Um den Säuretaupunkt nicht zu unterschreiten, wird das Rauchgas für die Trocknung und 
Förderung des Kohlestaubes (Primäroxidans) vor dem Kreislauf über Kohlemühlen ent-
staubt, entschwefelt, entwässert und anschließend mit einem Teil des zur Verbrennung be-
reitgestellten Sauerstoffes vermischt. Um die Brennkammertemperatur zu begrenzen, wird 
ein zweiter Teil des Rauchgases (Sekundäroxidans) nach seiner Entstaubung zurückgeführt 
und anschließend mit dem Verbrennungssauerstoff vermischt. Beide Oxidansen werden wie 
beim Referenz-Kraftwerk auf 350°C im Regenerativ-Wärmeübertrager vorgewärmt, wobei 
das Primäroxidans anschließend mit dem Wärmeverschiebesystem abgekühlt wird, um die 
Sichtertemperatur nach Kohlemühlen wie beim Referenz-Kraftwerk von 100°C einzuhalten. 
Die Integration des Oxy-Vac-Jül-Konzeptes in das oben beschriebene Oxyfuel-Dampfkraft-
werk wird als Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk bezeichnet. Die Merkmale des Basiskraftwerkes 
sind eine einfache Prozessführung mit wenigen standardisierten und großtechnisch bewähr-
ten Kraftwerkskomponenten und eine direkte Rauchgaskühlung. Aufgrund von niedrigeren 
Grenzwerten der Verunreinigungen im CO2-reichen Produkt ist der Schadstoffumsatzgrad in 
der Rauchgasreinigung des Oxyfuel-Prozesses höher als im Referenz-Kraftwerk ohne CO2-
Abtrennung, beispielsweise in der Entstaubung 99,9 statt 99,8 % und in der Entschwefelung 
99 statt 87 %. 
Der Nettowirkungsgrad des Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes weist in Abhängigkeit vom Sauer-
stoffabtrenngrad aus der Luft ein flaches Maximum auf und erreicht den maximalen Wert von 
36,6 %-Punkten bei einem Sauerstoffabtrenngrad von 60 %. Dies entspricht einem Nettowir-
kungsgradverlust von 9,3 %-Punkten gegenüber dem Referenz-Kraftwerk ohne CO2-
Abtrennung. Die CO2-Bilanz zeigt einen globalen CO2-Rückhaltegrad von 84 % mit einer 
Reinheit von 98 Vol.-%. Rückhaltegrad und Reinheit können durch die Optimierung der CO2-
Verdichtung und der Ablaufstruktur des Kraftwerkes gesteigert werden. Dies gilt insbesonde-
re bei der Nachbehandlung des Ventgases, das aufgrund der Gleichgewichtseinstellungen in 
der partiellen Kondensation je nach Anteil der Fremdgase noch bis zu 52 % aus Kohlen-
dioxid besteht. Das Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk emittiert 151 gCO2/kWhel, Netto. Gegenüber 
dem Referenz-Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung werden 80 % CO2 vermieden. 
Der Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung besteht aus dem Elektrizitätsbedarf mo-
torbetriebener Komponenten wie Vakuumsauger und Gebläse sowie aus dem Wärmebedarf 
für die Luftaufwärmung auf die Betriebstemperatur der Membran. Der Bedarf an der Hoch-
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temperaturwärme wird mittels des Wirkungsgrades des Dampf-Kraft-Prozesses in den äqui-
valenten Elektrizitätsbedarf umgerechnet. Beim 60 %-igen Sauerstoffabtrenngrad verursacht 
der direkte und äquivalente Elektrizitätsbedarf der Sauerstoffbereitstellung einen Wirkungs-
gradverlust von insgesamt 5,25 %-Punkten. Unter Berücksichtigung des mittels Membran 
bereitgestellten Sauerstoffmassenstromes von 100,6 kg/s beträgt der spezifische äquivalente 
Elektrizitätsaufwand der Sauerstoffbereitstellung 176 kWhel/tO2. Die membranbasierte Sauer-
stoffbereitstellung mit dem Oxy-Vac-Jül-Konzept hat damit einen energetischen Vorteil von 
28 % gegenüber der kryogenen Sauerstoffbereitstellung mit einer vergleichbaren Sauerstoff-
reinheit. 
Aus dem direkten und äquivalenten elektrischen Eigenbedarf des Oxy-Vac-Jül-Basiskraft-
werkes, der 3,6-fach höher als der des Referenz-Kraftwerkes ist, wurde sein Optimierungs-
bedarf ermittelt und Optimierungsansätze erarbeitet. Die in dieser Arbeit untersuchten Opti-
mierungen sind Veränderungen der Ablaufstruktur des Basiskraftwerkes mit dem Ziel  
- den elektrischen und thermischen Eigenbedarf des Kraftwerkes zu senken  
- den Bedarf an Hilfs- und Betriebsmitteln zu verringern 
- die Bruttoleistung des Kraftwerkes zu erhöhen. 
Die Optimierungen beinhalten die Verwendung der in der Praxis erprobten Kraftwerkskom-
ponenten und der Standardkomponenten der Verfahrenstechnik und lassen sich in die Opti-
mierungskategorien und Optimierungen wie folgt unterteilen: 
- Designoptimierung des Gastrennprozesses: 
o Vakuumsauger mit mehrstufiger Zwischenkühlung 
o Sauerstoffkühlung vor dem Vakuumsauger 
- Modifikation der Rauchgasrückführung: 
o kalte entstaubte Primär-Rauchgasrückführung 
o warme entstaubte Sekundär-Rauchgasrückführung 
o warme entstaubte Primär- und Sekundär-Rauchgasrückführung 




Um einzelne Aspekte einer Optimierung zu untersuchen, wurden die Designoptimierung des 
Gastrennprozesses und die anlageninterne Abwärmeintegration in die Optimierungsoptionen 
weiter aufgeschlüsselt, so dass insgesamt 22 Optimierungsoptionen untersucht wurden. Alle 
Optimierungsoptionen basieren jeweils auf dem Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk und wurden 
alternierend durchgeführt. 
Je nach Optimierungsoption liegt der energetische Vorteil gegenüber dem Basiskraftwerk 
zwischen 0,05 %-Punkten und 1,00 %-Punkt. Die Rauchgaswärmenutzung verbessert den 
Nettowirkungsgrad deutlich um 0,34 %-Punkte bis zu 1,00 %-Punkt. Die größere Anzahl der 
Zwischenstufenkühlungen des Sauerstoffvakuumsaugers, gegebenenfalls verbunden mit der 
Sauerstoffwärmenutzung weisen eine geringere Verbesserung von 0,27 bis zu 0,60 %-
Punkte auf. Die Modifikation der Rauchgasrückführung des Kraftwerkes und die Sauerstoff-
kühlung vor dem Vakuumsauger sind mit einer Verbesserung von 0,05 bis 0,35 %-Punkte 
energetisch weniger relevant. 
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In jeder einzelnen Optimierungsoption wurde die Größe der von der Veränderung betroffe-
nen und zusätzlichen Kraftwerkskomponenten anhand der heute realisierten Anlagen sowie 
eigener Auslegungsrechnungen abgeschätzt. Die Ergebnisse eigener Auslegungsrechnun-
gen wurden mit Angaben der auf dem Gebiet der Anlagenplanung und des Anlagenbaus 
spezialisierten Unternehmen validiert. 
Die Kosten der einzelnen Kraftwerkskomponenten und die Anlagenkosten der Optimierun-
gen berücksichtigen auch die Nebenkosten und basieren auf: 
- eigener Kostenberechnung mittels der Auslegungs- und Konstruktionsparameter, 
wenn die für die Berechnung relevanten Auslegungsparameter im dafür gültigen Be-
reich vorliegen 
- Angeboten und persönlichen Mitteilungen der Unternehmen aus dem Bereich der 
Werkstoffherstellung, -umformung, Anlagenplanung und des Anlagenbaus, die auf 
der Grundlage der oben genannten eigenen Auslegungsrechnungen erstellt wurden. 
Auf der Grundlage der berechneten Anlagenkosten hat nur die kalte entstaubte Primär-
Rauchgasrückführung eine Kosteneinsparung gegenüber dem Basiskraftwerk von             
9,0 Mio. Euro. Alle anderen Optimierungsoptionen haben einen Kostenmehraufwand gegen-
über dem Basiskraftwerk. 
Um die Optimierungsoptionen untereinander zu bewerten, wurde ein investitions-, wirkungs-
grad- und leistungsbezogener Bewertungsfaktor verwendet. Der Bewertungsfaktor gibt die 
leistungsspezifische Anlagenkostendifferenz an, die pro %-Punkt Wirkungsgradsteigerung 
erforderlich ist und wird in EUR/kWBrutto je %-Punkt angegeben. Der niedrige Bewertungsfak-
tor einer Optimierungsoption bedeutet, dass diese Option geringe spezifische Kosten pro %-
Punkt der Wirkungsgraderhöhung hat. Die Reihenfolge der nach Bewertungsfaktoren geord-
neten Optimierungsoptionen entscheidet, welche Optimierungsoptionen bevorzugt umge-
setzt werden, vorausgesetzt, der Bewertungsfaktor der Optimierungsoption bildet die Grund-
lage für die Beurteilung ihrer Umsetzbarkeit. 
Der Großteil der Optimierungsoptionen hat einen Bewertungsfaktor zwischen 20 und 
55 EUR/kWBrutto je %-Punkt. Die einfachere Rauchgaswärmenutzung und Wärmenutzung 
aus dem einstufigen Zwischenkühler des Vakuumsaugers haben einen kleineren Bewer-
tungsfaktor zwischen 20 und 35 EUR/kWBrutto je %-Punkt, was die Umsetzung dieser Opti-
mierungen gegenüber den anderen bevorzugt. Die vollumfassende Rauchgaswärmenutzung 
mit der Nettowirkungsgradsteigerung von 1,00 %-Punkt ist mit 40 EUR/kWBrutto je %-Punkt 
dagegen teurer. Die Verwendung der mehrstufigen Zwischenkühlung des Vakuumsaugers 
liegt im Bereich zwischen 33 und 48 EUR/kWBrutto je %-Punkt. Die weiterführende Sauerstoff- 
und Kohlendioxidwärmenutzung ist mit 55 bis 67 EUR/kWBrutto je %-Punkt deutlich teurer und 
hat daher eine geringe praktische Relevanz. 
Da die Optimierungsoptionen jeweils auf dem Basiskraftwerk basieren, können beim kumula-
tiven Einsatz der Optimierungsoptionen prozess- sowie komponentenbezogene Wechselwir-
kungen auftreten, die zur Änderung der Bewertungsfaktoren der Optimierungsoptionen in 
beide Richtungen führen können. Die Auswahl der Optimierungsoption nach dem Bewer-
tungsfaktor wird durch die prozessbedingte Koppelung eingeschränkt. In der Praxis wird die 
Entscheidung zusätzlich durch die Komplexität und die damit verbundene Störungsanfällig-
keit der Optimierungsoptionen beeinflusst.  
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Bei der Entscheidung über die tatsächliche Umsetzung einer Optimierungsoption steht der 
Kraftwerksbetreiber vor der Frage, ob die Einnahmen aus der Optimierung die Ausgaben 
übersteigen. Da die zukünftigen Marktbedingungen und damit die Einnahmen nicht vorher-
sehbar sind, wurden die Optimierungsoptionen auf Grundlage der Stromgestehungskosten 
beurteilt. Der Berechnung der Stromgestehungskosten liegen die Randbedingungen der 
Konzeptstudie „Referenzkraftwerk NRW“ zugrunde. 
Die Stromgestehungskosten der einfachsten untersuchten Rauchgaswärmenutzung liegen 
bei 2,7 Euro-Cent/kWhel und sind damit niedriger als die eines steinkohelbefeuerten Kraft-
werkes ohne CO2-Abtrennung aus der im Februar 2004 erstellten Konzeptstudie „Referenz-
kraftwerk NRW“ mit 3,37 Euro-Cent/kWhel. 
Für die Kraftwerksinbetriebnahme in 2013 bis 2015 liegt die Schnittmenge der Stromgeste-
hungskosten aus weiteren Studien für steinkohlebefeuerte Dampfkraftwerke ohne CO2-
Abtrennung zwischen 6,3 und 7,8 Euro-Cent/kWhel. Dies bedeutet, dass weitere in dieser 
Arbeit untersuchte technische Lösungen sinnvoll werden, beispielsweise die umfassendere 
Rauchgaswärmenutzung und die Zwischenstufenkühlung des Vakuumsaugers, gegebenen-
falls mit der Wärmenutzung, die die Stromgestehungskosten von 3,5 bis 7,3 Euro-Cent/kWhel 
aufweisen. Da bei Kraftwerken mit CO2-Abtrennung regelmäßig höhere Investitionskosten 
und geringere elektrische Nettowirkungsgrade angegeben werden, liegen ihre Stromgeste-
hungskosten über denen von Kraftwerken ohne CO2-Abtrennung. Dies bedeutet, dass die 
Wahrscheinlichkeit der Umsetzung der analysierten Optimierungsoptionen im Umfeld der 
Kraftwerke mit der CO2-Abtrennung weiter ansteigt. 
Die Untersuchungsergebnisse dieser Arbeit bieten eine Grundlage für Entscheidungen über 





10.1 Definition der Luftzusammensetzung 
In diesem Kapitel wird die Zusammensetung der Verbrennungsluft als Eingabeparameter der 
Simulationen definiert. Die Ergebnisse fließen in Kapitel 4.1, Tabelle 4.2 ein. 
Die Lufttemperatur wird in Anlehnung an die Angaben des Deutschen Wetterdienstes zum 
Mittelwert der durchschnittlichen Jahrestemperatur in Deutschland mit 10°C definiert [153], 
der Luftdruck – mit 1,01325 bar auf der Grundlage der DIN 1343 [154]. Die relative Feuchtig-
keit wird mit 70 % angenommen. 
Die Zusammensetzung der trockenen Luft in Volumenanteilen wird aus Landolt-Börnstein 
übernommen [155, S. 461, Tabelle 2]. Um die rechnerischen Rundungsdifferenz von 
0,004 Vol.-% zu eliminieren, werden jeder Luftkomponente 0,001 Vol.-% hinzuaddiert, vgl. 
Kapitel 4.1, Tabelle 4.2, Spalte 3. Die Gewichtsanteile der trockenen Luft (Tabelle 4.2, Spalte 
4) ergeben sich aus der Multiplikation der Molmasse der einzelnen Luft-Bestandteile aus 
Handbook of Chemistry and Physics (Tabelle 4.2, Spalte 2) mit dem jeweiligen oben be-
schriebenen Volumenanteil.  
Die Zusammensetzung der feuchten Luft in Volumenanteilen berücksichtigt den Wasser-
dampfpartialdruck von 8,608 mbar. Der genannte Wasserdampfpartialdruck wird im Folgen-
den berechnet. Die Ergebnisse sind in Tabelle 10.1 angegeben. 
Tabelle 10.1:  Ermittlung des Wasserdampfdruckes in feuchter Verbrennungsluft 
Parameter Wert Einheit Erläuterung 
Sättigungsdampfdruck in der reinen Phase 12,266 mbar 1 
Sättigungsdampfdruck in der Luft 12,297 mbar 2 
Tatsächlicher Wasserdampfdruck in der Luft 8,608 mbar 3 
 
Erläuterungen zu Tabelle 10.1: 
1. Der Sättigungsdampfdruck bei 10°C ist mittels der Magnus-Gleichung aus Landolt-









    10.1 
mit 
,sat we  hPa Sättigungsdampfdruck in der reinen Phase  




2. Der Korrekturfaktor des Wasserdampfes in der Luft bei 10°C von 1,0025 wurde aus 
Landolt-Börnstein [155, S. 33, Tabelle 20] entnommen. Der Sättigungsdampfdruck in 







,  10.2 
mit 
wf  --- Korrekturfaktor des Wasserdampfes in der Luft  
wsate ,  hPa Sättigungsdampfdruck in der Luft 
 
 
3. Der tatsächliche Sättigungsdampfdruck in der Luft wurde durch das Einbeziehen der 
relativen Luftfeuchte von 70% berechnet. 
wwsatwrel Uee  ,,  10.3 
mit 
wrele ,  hPa tatsächlicher Sättigungsdampfdruck in der Luft  
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10.2 Stoffdaten 
Dieses Kapitel enthält die für die Wärmeübertragung und Rauchgasreinigung relevanten 
Stoffdaten des typischen feuchten Rauchgases nach dem Dampferzeuger des steinkohlebe-
feuerten Kraftwerkes ohne CO2-Abtrennung und des Oxyfuel-Kraftwerkes sowie zum Ver-
gleich der feuchten atmosphärischen Luft. Die Angaben in Tabelle 10.2 zur Dichte, Wärme-
kapazität und dynamischen Viskosität umfassen den für die Rauchgaswärmenutzung und 
Rauchgasreinigung relevanten Temperaturbereich von 100 bis 400°C. 
Tabelle 10.2:  Stoffwerte der Luft und der typischen Kraftwerksrauchgase bei 1 bar 
Gas Stoffwert Einheit 
Temperatur [°C] 
100 150 200 250 300 350 400 
Luft 
Dichte kg/m³ 0,930 0,820 0,734 0,663 0,606 0,557 0,516
Wärmekap. kJ/kgK 1,016 1,022 1,030 1,040 1,050 1,062 1,074
Viskosität 10-6kg/ms 21,764 23,884 25,900 27,828 29,678 31,460 33,182
Rauchgas:    
konventionelles 
Kraftwerk 
Dichte kg/m³ 0,966 0,852 0,762 0,689 0,629 0,578 0,535
Wärmekap. kJ/kgK 1,044 1,056 1,069 1,083 1,097 1,112 1,127




Dichte kg/m³ 1,196 1,054 0,942 0,852 0,777 0,715 0,662
Wärmekap. kJ/kgK 1,040 1,074 1,103 1,132 1,159 1,184 1,209
Viskosität 10-6kg/ms 17,717 19,864 21,927 23,913 25,83 27,682 29,475
 
Die Daten in Tabelle 10.2 basieren auf den in Tabelle 10.3 angegebenen Gaszusammenset-
zungen aus folgenden Quellen: 
a) feuchte atmosphärische Luft: Kapitel 4.1, Tabelle 4.2, Spalte 5 
b) Rauchgas eines steinkohlebefeuerten Kraftwerk ohne CO2-Abtrennung: Kapitel 4.3, 
Tabelle 4.22, Spalte 3 
c) Rauchgas eines steinkohlebefeuerten Oxyfuel-Kraftwerk: Kapitel 5.2.3, Tabelle 5.20. 
Tabelle 10.3:  Zusammensetzung der feuchten Luft sowie der Rauchgase des konventionel-
len steinkohlebefeuerten Kraftwerkes und Oxyfuel-Kraftwerkes in Vol.-% 
Komponente Luft 
Typische Rauchgaszusammensetzung nach Dampferzeuger 
Konventionelles Kraftwerk Oxyfuel-Kraftwerk 
N2 77,41 74,13 4,13 
O2 20,77 2,62 3,67 
CO2 0,03 15,24 69,29 
H2O 0,86 7,04 22,71 
Ar 0,93 0,89 0,04 
SO2 ------ 0,05 0,13 
10 Anhang 
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10.3 Spezifischer Wärmebedarf der Kohletrocknung 
Dieses Kapitel enthält die Berechnung des spezifischen Wärmebedarfes für die Kohletrock-
nung gemäß den in Kapitel 3.2.3.1 beschriebenen Grundlagen. Die Ergebnisse fließen in 
Kapitel 4.2.1, Tabelle 4.6 sowie in Kapitel 5.1.1, Tabelle 5.2 und sinngemäß in Kapitel 6.2.1.2 
und 6.2.3.2, Tabelle 6.8 und Tabelle 6.13 ein. 
Die Tabelle 10.4 fasst die Auslegungsparameter für die Berechnung des Wärmebedarfes der 
Kohletrocknung zusammen. Die Auslegungsparameter werden im Folgenden mittels der 
durchnummerierten Erläuterungen beschrieben. 
Der spezifische Wärmebedarf der Kohletrocknung wird mittels Gleichung 3.1 berechnet. 
Tabelle 10.4:  Auslegungsparameter für die Berechnung des Wärmebedarfes der Kohle-
trocknung im Referenz-Kraftwerk, Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk und in den Op-








Wärmeverlustfaktor der Kohle-Mühle ,Verlust Mühlef 1,05 ------ 1 
Wassergehalt der Roh-Kohle 
2 ,H O roh
x  0,081 ------ Tabelle 4.3 
Wassergehalt der getrockneten Kohle 
2 ,H O rest
x  0,020 ------ 2 
Kohletemperatur vor dem Sichter KohleT  20 °C 3 
Sichtertemperatur SichterT  100 160 °C 4 
Enthalpie des Wasserdampfes im 
Sichterzustand SichterT
h  2675 2757 kJ/kg 5 
Enthalpie des Kohlewassers vor dem 
Sichter KohleT
h  84 kJ/kg 
5 
mittlere spezifische Wärmekapazität 
des Wassers 2,p H O
c  4,19 kJ/kgK 
mittlere spezifische Wärmekapazität 
der wasserfreien Kohle , ,p Kohle wf
c  1,16 kJ/kgK 6 
Anteil der flüchtigen Bestandteile in der 
wasser- und aschefreien Kohle ,FB waf
x  0,219 ------ Tabelle 4.3 
Anteil der Asche in der wasserfreien 
Kohle ,Asche wf
x  0,16 ------ Tabelle 4.3 
mittlere spezifische Wärmekapazität 
der Asche ,p Asche
c 0,75 kJ/kgK 6 
spezifischer Wärmebedarf der Kohle-
trocknung Trocknung
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Erläuterungen zu Tabelle 10.4: 
1. Nach [18, S. L 41] können Wärmeverluste der Kohlemühle bis zu 10% betragen, so 
dass diese hier mit 5 % angenommen werden. 
2. Die zulässige Restfeuchte der gemahlenen Kohle liegt bei der Steinkohle bei ca. 2 
Gew.-% [16, S. 140]. 
3. Die Kohletemperatur vor dem Sichter weicht von der Umgebungstemperatur aus Ta-
belle 4.1 ab, da die Kohle durch den Wärmeeintrag aus dem Mahlvorgang erwärmt 
wird. Der Leistungsbedarf des Mahlvorganges beträgt 8 kWhel/tKohle, vgl. Kapitel 4.2.1.  
4. Die Sichtertemperatur der Mühlen des Referenz-Kraftwerkes und Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerkes wird mit 100°C definiert, vgl. Kapitel 4.2.1, Tabelle 4.6 und Kapitel 
5.1.1, Tabelle 5.2, die Sichtertemperatur der Mühlen der Optimierungsoptionen mit 
der Modifikaton der Rauchgasrückführung – mit 160°C, vgl. Kapitel 6.2.1.2 und 
6.2.3.2, Tabelle 6.8 und Tabelle 6.13. 
5. Daten aus Wasser-Dampftafel IAPWS-IF97. 
6. Die mittlere spezifische Wärmekapazität der wasserfreien Steinkohle hängt nach [14, 
S. 39-40] von den Anteilen der Asche und flüchtigen Bestanteilen ab. Für die wasser- 
und aschefreie Steinkohle zwischen 24 und 100°C wird die mittlere spezifische Wär-
mekapazität in kJ/kgK nach [156] berechnet: 
 , , ,1 0,9719p Kohle waf FB wafc x    10.1 
 
Die Umrechnung auf den wasserfreien Zustand kJ/kgK erfolgt nach folgender Formel 
[14, S. 40, geändert]: 
 , , , , , , ,1p Kohle wf p Kohle waf Asche wf p Asche Asche wfc c x c x      10.2 
mit 
, ,p Kohle wafc  mittlere spezifische Wärmekapazität der wasser- und aschefreien Kohle 
 
Die spezifische Wärmekapazität der Asche wird in [14, S. 40] mit 0,7 bis 0,8 kJ/kgK 




10.4 Leistungsbedarf der Kraftwerkskomponenten 
Dieses Kapitel enthält den Leistungsbedarf der Kraftwerkskomponenten des Referenz-
Kraftwerkes und Oxyfuel-Basiskraftwerkes und detailliert Kapitel 4.3 und 5.2. Der Leistungs-
bedarf der Kraftwerkskomponenten wird mittels der in Kapitel 3.2.2 beschriebenen Simulati-
onssoftware oder infolge der Auslegung in Kapiteln 4.2 und 5.1 berechnet. 
Tabelle 10.5:  Eigenbedarf des Referenz- und Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerkes, modulweise, in 
kWel  
Kraftwerkskomponente / Modul Referenz-Kraftwerk 
Oxy-Vac-Jül-
Basiskraftwerk 
Mahltrocknung (Mahlanlage) 1409 1409 
Brennkammer (Ascheerfassung und –entsorgung) 350 350 
Primärluft- / Primäroxidansgebläse 894 1609 
Sekundärluft- / Sekundäroxidansgebläse 2981 3528 
Speisewasserpumpe 20033 19158 
Hauptkondensatpumpe 1135 1113 
1. Kondensatpumpe 48 47 
2. Kondensatpumpe 5 1 
Hauptkühlwasserpumpe 4933 6463 
Zwischenkühlwasserpumpe 461 1203 
Zusatzkühlwasserpumpe 100 131 
Entstickung, ohne Druckverlust 605 605 
Entstaubung, ohne Druckverlust 605 504 
Entschwefelung (Absorberumwälzpumpen), ohne 
Druckverlust 2420 3917 
Entschwefelung (Oxidationsluftgebläse, Kalksteinbe-
reitstellung, Gipsentwässerung) 605 684 
Rauchgas- / Entschwefelungsgebläse 4937 1234 
Kondensatorgebläse --- 2196 
Luftgebläse --- 6045 
Sauerstoff-Vakuumsauger --- 35228 
Rauchgaskondensator-Umwälzpumpen --- 1017 
Trocknung in der CO2-Verdichtung --- 500 
CO2-Verdichtung --- 46473 
Umwälzpumpen für CO2-Verdichtung --- 998 
Hilfskessel 600 600 
Rest 1350 1350 
Gesamt 44498 137860 
10.5 Komponentenauslegung und -größenabschätzung 
  279 
10.5 Komponentenauslegung und -größenabschätzung 
Dieses Kapitel enthält Daten für die Auslegung und Größenabschätzung folgender Kompo-




o Zwischenstufenkühler des O2-Verdichters 






- Primär-, Sekundäroxidans- sowie Entschwefelungsgebläse. 
Zur besseren Orientierung in diesem Kapitel gibt Tabelle 10.6 eine Übersicht über die Tabel-
len mit den Auslegungsdaten der Kraftwerkskomponenten für die jeweilige Optimierung. Die 
einzelnen Felder enthalten die entsprechende Tabellennummer aus Kapiteln 10.5.1 bis 
10.5.3. 















alle Rauch-gas O2 CO2 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer 10.7 10.8 10.9 10.10 10.7 --- 
Zwischenstufenkühler des O2-
Verdichters 10.12 10.13 --- --- 10.14 --- 
Nachkühler des O2-Verdichters --- --- --- --- 10.15 --- 
O2-Kühler --- 10.16 --- --- --- --- 
Mühlenoxidans-Speisewasser-
vorwärmer --- --- 10.17 --- --- --- 
Zwischenstufenkühler des 
CO2-Verdichters 
--- --- --- --- --- 10.18
Primär-/ Sekundäroxidans-
Wärmeübertrager --- --- --- 10.11 --- --- 
Entstaubung 10.19 --- 10.20 10.21 10.19 --- 
Entschwefelung 10.22 --- 10.23 10.24 10.22 --- 
Rauchgaskondensation 10.25 --- 10.26 10.27 10.25 --- 





Die folgende Auslegung und Größenabschätzung von 
- Rauchgas-Oxidansvorwärmer 
- Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer 
- Zwischenstufenkühler des O2-Verdichters 
- Zwischenstufenkühler des CO2-Verdichters 
- Sauerstoffkühler 
setzt voraus, dass im Basiskraftwerk und in verschiedenen Optimierungsoptionen in den 
jeweils baugleichen Wärmeübertragern und vergleichbaren Druck- und Temperaturbereichen 
die gleichen Randbedingungen der Wärmeübertragung wie Strömungsgeschwindigkeit, 
Strömungsverteilung und stoffliche Parameter herrschen. Die letztgenannte Annahme ist 
insoweit zulässig, wenn sich die Gaszusammensetzung in den jeweils baugleichen Wärme-
übertragern nur geringfügig ändert und der Druckverlust in den jeweils baugleichen Wärme-
übertragern gleich ist. Die Abweichungen werden in den jeweiligen Kapiteln beschrieben. 
Die Komponentenauslegung und -größenabschätzung der Wärmeübertrager basiert auf Ka-
pitel 3.3. Für jeden der Parameter wird in jeder Tabelle auf die Quelle bzw. Berechnungs-
grundlage verwiesen. Die absolute und die relative Wärmeübertragungsfläche wird nach 
Gleichung 3.38 und 3.42 berechnet. Die Angaben zur Wärmeübertragerfläche werden auf 
100 m² gerundet. 
Tabellen 10.7 bis 10.18 beinhalten die Auslegungsdaten und die Größenabschätzung der 
oben genannten Wärmeübertrager. 
Tabelle 10.7:  Rauchgas-Oxidansvorwärmer beim mehrstufigen Vakuumsauger mit der Zwi-






ZSK-2 ZSK-3 ZSK-4 ZSK-5
F F-2 F-3 F-4 F-5 







Rauchgas, warm Tabelle 5.6 °C 379 
Rauchgas, kalt  Simulation °C 207 195 189 186 184 
Rauchgas/O2, primär, 
kalt Simulation °C 86 70 63 60 57 
Rauchgas/O2, sekundär, 
kalt Simulation °C 174 159 153 149 147 
Rauchgas/O2, warm Tabelle 5.6 °C 350 
k-Wert Kapitel 5.1.2 W/m²K 28 
Wärmeübertragerfläche 
Gleichung 3.38 Tsd. m2 86,5 90,5 92,1 93,0 93,5 
Gleichung 3.42 % 100,0 104,6 106,5 107,5 108,1 
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Tabelle 10.8:  Rauchgas-Oxidansvorwärmer bei der Sauerstoffkühlung vor dem Vakuum-
sauger 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Sauerstoffkühlung 
SK-65 SK-55 SK-45 SK-35







Rauchgas, warm Tabelle 5.6  °C 379 
Rauchgas, kalt  Simulation °C 207 207 206 206 205 
Rauchgas/O2, primär, 
kalt Simulation °C 86 85 84 84 83 
Rauchgas/O2, sekun-
där, kalt Simulation °C 174 173 173 173 172 
Rauchgas/O2, warm Tabelle 5.6 °C 350 
k-Wert Kapitel 5.1.2 W/m²K 28 
Wärmeübertragerfläche 
Gleichung 3.38 Tsd. m2 86,5 86,5 87,1 87,1 87,3 
Gleichung 3.42 % 100,0 100,1 100,9 100,9 101,1 
 
 
Tabelle 10.9:  Rauchgas-Oxidansvorwärmer bei der Modifikationen der Rauchgasrückfüh-
rung 















Rauchgas, warm Tabelle 5.6  °C 379 379 379 379 
Rauchgas, kalt  Simulation °C 207 233 263 --- 
Rauchgas/O2, pri-
mär, kalt Simulation °C 86 197 84 --- 
Rauchgas/O2, se-
kundär, kalt Simulation °C 174 181 --- --- 
Rauchgas/O2, warm
Tabelle 5.6 / 
Kapitel 6.2.3.1 °C 350 349 
k-Wert Kapitel 5.1.2 W/m²K 28 --- 
Wärmeübertragerfläche 
Gleichung 3.38 Tsd. m2 86,5 72,4 14,0 --- 







Tabelle 10.10: Rauchgas-Oxidansvorwärmer bei der Rauchgaswärmenutzung 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Rauchgaswärmenutzung 
A B C D D-o-KW







Rauchgas, warm Tabelle 5.6  °C 379 
Rauchgas, kalt  Simulation °C 207 208 185 185 185 199 
Rauchgas/O2, 
primär, kalt Simulation °C 86 86 149 149 149 167 
Rauchgas/O2, 
sekundär, kalt Simulation °C 174 176 156 157 157 171 
Rauchgas/O2, 
warm Tabelle 5.6 °C 350 
k-Wert Kapitel 5.1.2 W/m²K 28 
Wärmeübertrager-
fläche 
Gleichung 3.38  --- --- 10,6 10,4 10,4 11,8 
Gleichung 3.38 
+ Tabelle 10.11 Tsd. m
2 86,5 87,0 119,3 119,3 119,3 114,4 
Gleichung 3.42 % 100,0 100,6 137,9 137,9 137,9 132,2 
 
 
Tabelle 10.11: Primär-/ Sekundäroxidans-Wärmeübertragers bei der Rauchgaswärmenut-
zung (WÜ-PS-RG) 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Rauchgaswärmenutzung 
A B C D D-o-KW 








där, warm Kapitel °C --- --- 176 178 176 185 
Rauchgas, sekun-
där, kalt Tabelle 6.18 °C --- --- 156 157 157 163 
Rauchgas/O2, pri-
mär, kalt Simulation °C --- --- 86 
Rauchgas/O2, pri-
mär, warm Tabelle 6.18 °C --- --- 148 149 149 155 
k-Wert Kapitel 5.1.2 W/m²K --- --- 28 
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Tabelle 10.12: Zwischenstufenkühler beim mehrstufigen Vakuumsauger mit der Zwischen-
kühlung 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
mehrstufiger Vakuumsauger 
ZSK-2 ZSK-3 ZSK-4 ZSK-5 






r O2, warm Simulation °C 251 152 122 105 95 
O2, kalt Tabelle 6.2 °C 43 
Kühlwasser, kalt Kapitel 5.1.4, 
Tabelle 5.8 
°C 23 
Kühlwasser, warm °C 28 
k-Wert Kapitel 6.1.1.2 W/m²K 27 
Wärmeübertrager-
fläche 
Gleichung 3.38 Tsd. m2 8,7 15,4 19,5 23,0 25,8 
Gleichung 3.42 % 100,0 175,9 223,1 263,4 295,3 
 
 
Tabelle 10.13: Zwischenstufenkühler bei der Sauerstoffkühlung vor dem Vakuumsauger 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Sauerstoffkühlung 
SK-65 SK-55 SK-45 SK-35 










Kühlwasser, kalt °C 23 
Kühlwasser, warm °C 28 
k-Wert Kapitel 6.1.1.2 W/m²K 27 
Wärmeübertrager-
fläche 
Gleichung 3.38 Tsd. m2 8,7 8,5 8,3 8,1 7,8 












Tabelle 10.14: Zwischenstufenkühler bei der Sauerstoffwärmenutzung  
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Sauerstoffwärmenutzung 
F F-2 F-3 F-4 F-5 






r O2, warm 
Simulation 
Kapitel  °C 251 251 152 122 105 95 
O2, kalt Kapitel 5.1.4, 
6.3.2.2, 
Tabelle 5.8 
°C 43 61 
Kühlwasser, kalt °C 23 36 
Kühlwasser, warm Simulation °C 28 156 104 64 64 64 
k-Wert Kapitel 6.1.1.2 W/m²K 27 
Wärmeübertragerfläche, 
Zwischenstufenkühler Gleichung 3.38 Tsd. m
2 8,7 12,8 21,3 19,0 22,4 24,9 
Wärmeübertragerfläche, 
Zwischenstufenkühler Tabelle 10.15 Tsd. m




+Tabelle 10.14 Tsd. m
2 8,7 15,2 26,1 26,2 31,92 36,72
Wärmeübertragerfläche, 
relativ Gleichung 3.42 % 100,0 174,3 298,8 299,6 365,8 420,9
 
 
Tabelle 10.15: Nachkühler bei der Sauerstoffwärmenutzung 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Sauerstoffwärmenutzung 
F F-2 F-3 F-4 F-5 






r O2, warm Tabelle 10.14 °C --- 61 
O2, kalt 
Kapitel 6.1.1.2 
°C --- 43 
Kühlwasser, kalt °C --- 23 
Kühlwasser, warm °C --- 28 
k-Wert Kapitel 6.1.1.2 W/m²K --- 27 
Wärmeübertragerfläche, 
gesamt Gleichung 3.38 Tsd. m
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Tabelle 10.16: Sauerstoffkühler vor dem Vakuumsauger bei der Option Sauerstoffkühlung 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Sauerstoffkühlung 
SK-65 SK-55 SK-45 SK-35 






r O2, warm Tabelle 6.4 °C --- 76 
O2, kalt Tabelle 6.4 °C --- 65 55 45 35 
Kühlwasser, kalt Kapitel 5.1.4, 
Tabelle 5.8 
°C --- 23 
Kühlwasser, warm °C --- 28 
k-Wert Kapitel 6.1.2.2 W/m²K --- 30 
Wärmeübertragerfläche Gleichung 3.38 Tsd. m2 --- 0,8 1,7 2,9 4,9 
 
 
Tabelle 10.17: Mühlenoxidans-Speisewasservorwärmer bei der Modifikation der Rauchgas-
rückführung 






















Simulation °C 350 350 350 336 
Rauchgas/O2, pri-




°C 215 333 215 313 
Speisewasser, kalt Simulation °C 193 
Speisewasser, 
warm Tabelle 4.12 °C 303 
k-Wert Kapitel 5.1.2 W/m²K 55 
Wärmeübertragerfläche 
Gleichung 3.38 Tsd. m2 8,8 0,4 8,8 0,6 












Basis Option G Basis Option G 
Wärmestrom, gesamt Simulation MWth 33,8 33,8 38,2 38,2 
Wärmestrom zur Wär-
menutzung / zum Zwi-
schenkühlwassersystem
Simulation / 







CO2, warm Abbildung 6.18 °C  90 70 90 90 70 










30 70 30 
WT-Kreislauf / 




Abbildung 6.18 °C 64 28 64 28 
k-Wert Kapitel 6.3.3.2 W/m²K 120 290 




Die folgende Auslegung und Größenabschätzung des 
- Elektrofilters 
- Entschwefelungsabsorbers und 
- Rauchgaskondensators 
setzt voraus, dass im Basiskraftwerk und in verschiedenen Optimierungsoptionen in jeweils 
baugleichen Komponenten der Rauchgasreinigung und in vergleichbaren Druck- und Tem-
peraturbereichen die gleichen Strömungsbedingungen herrschen. Diese Annahme ist soweit 
zulässig, wenn sich die Gasgeschwindigkeit in den jeweils baugleichen Kraftwerkskompo-
nenten unverändert bleibt. 
 
Entstaubung 
Der Leistungsbedarf und der Druckverlust des Elektrofilters werden nach Gleichungen 5.4 
bzw. 5.5 sowie 5.6 bzw. 5.7 berechnet. Die absolute und relative Fläche der Nieder-
schlagselektrode wird nach Gleichung 3.37 und 3.42 berechnet. Für jeden der Parameter 
wird in jeder Tabelle auf die Quelle bzw. Berechnungsgrundlage verwiesen. Die Angaben zur 
Niederschlagselektrodenfläche werden auf 100 m² gerundet. 
Tabellen 10.19 bis 10.21 beinhalten die Auslegungsdaten und die Größenabschätzung der 
oben genannten Elektrofilter. 
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Tabelle 10.19: Leistungsbedarf, Druckverlust und Fläche der Niederschlagselektrode des 
Elektrofilters beim mehrstufigen Vakuumsauger und bei der Sauerstoffwärme-
nutzung 





ZSK-2 ZSK-3 ZSK-4 ZSK-5
F F-2 F-3 F-4 F-5 







Massenstrom Simulation kg/s 494 494 493 493 493 
Volumenstrom, feucht Simulation m³/s 492 487 484 483 482 
dynamische Viskosität Simulation Pa*s*10-6 19,8 19,9 19,9 19,9 20,0 
Leistungsbedarf Gleichung 5.5 kWel 504 499 496 495 495 
Druckverlust Gleichung 5.7 mbar 4 4 4 4 4 
Niederschlagselektroden-
fläche 
Gleichung 3.37 Tsd. m² 73,8 73,1 72,6 72,5 72,3 
Gleichung 3.42 % 100,0 99,0 98,4 98,2 98,0 
 
 
Tabelle 10.20: Leistungsbedarf, Druckverlust und Fläche der Niederschlagselektrode des 
Elektrofilters bei der Modifikation der Rauchgasrückführung 










Tabelle 6.8,  
Tabelle 6.10, 
Tabelle 6.13 







Massenstrom Simulation kg/s 494 473 479 466 
Volumenstrom, feucht Simulation m³/s 492 526 681 697 
dynamische Viskosität Simulation Pa*s*10-6 19,8 19,6 28,8 28,5 
Leistungsbedarf Gleichung 5.5 kWel 504 540 1254 1286 
Druckverlust Gleichung 5.7 mbar 4 4 9 9 
Niederschlagselektroden-
fläche 
Gleichung 3.37 Tsd. m² 73,8 79,0 153,0 156,8 







Tabelle 10.21: Leistungsbedarf, Druckverlust und Fläche der Niederschlagselektrode des 
Elektrofilters bei der Rauchgaswärmenutzung 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Rauchgaswärmenutzung 
A B C D D-o-KW 







Massenstrom Simulation kg/s 494 492 493 492 492 492 
Volumenstrom, feucht Simulation m³/s 492 482 482 482 482 498 
dynamische Viskosität Simulation Pa*s*10-6 19,8 20,1 20,0 20,1 20,1 20,6 
Leistungsbedarf Gleichung 5.5 kWel 504 494 494 494 494 510 
Druckverlust Gleichung 5.7 mbar 4 4 4 4 4 4 
Niederschlagselektroden-
fläche 
Gleichung 3.37 Tsd. m² 73,8 72,3 72,3 72,3 72,3 74,7 
Gleichung 3.42 % 100,0 98,0 98,0 98,0 98,0 101,2
 
Entschwefelung 
Der Gesamtleistungsbedarf der Entschwefelung und Leistungsbedarf der Absorberumwälz-
pumpen wird nach Gleichungen 5.8 und 5.10 berechnet. Für jeden der Parameter wird in 
jeder Tabelle auf die Quelle bzw. Berechnungsgrundlage verwiesen. Der absolute und relati-
ve Durchmesser des Entschwefelungsabsorbers wird nach Gleichungen 3.39 und 3.42 be-
rechnet. Die Rauchgasgeschwindigkeit im Absorber wird dem Kapitel 2.1.5, Abschnitt „Ent-
schwefelung“ mit 4 m/s entnommen. Der Absorberdurchmesser wird centimetergenau ange-
geben. Tabellen 10.22 bis 10.24 beinhalten die Auslegungsdaten der Entschwefelung und 
die Abschätzung des Absorberdurchmessers. 
Tabelle 10.22: Leistungsbedarf der Entschwefelung und der Absorberdurchmesser bei dem 






ZSK-2 ZSK-3 ZSK-4 ZSK-5
F F-2 F-3 F-4 F-5 
L/G-Verhältnis Tabelle 5.13 l/m³ 25 













Gleichung 5.9 kWel 687 
Entschwefelung, gesamt Gleichung 5.10 kWel 4604 4517 4481 4464 4464 
Absorberdurchmesser 
Gleichung 3.39 m  8,43 8,33 8,29 8,27 8,27 
Gleichung 3.42 % 100,0 98,9 98,4 98,2 98,2 
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Tabelle 10.23: Leistungsbedarf der Entschwefelung und der Absorberdurchmesser bei der 
Modifikation der Rauchgasrückführung 









L/G-Verhältnis Tabelle 5.13 l/m³ 25 













Gleichung 5.9 kWel 687 
Entschwefelung, gesamt Gleichung 5.10 kWel 4604 3481 4570 3428 
Absorberdurchmesser 
Gleichung 3.39 m  8,43 7,11 8,39 7,05 
Gleichung 3.42 % 100,0 84,4 99,6 83,6 
 
 
Tabelle 10.24: Leistungsbedarf der Entschwefelung und der Absorberdurchmesser bei der 
Rauchgaswärmenutzung 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Rauchgaswärmenutzung 
A B C D D-o-KW 
L/G-Verhältnis Tabelle 5.13 l/m³ 25 













Gleichung 5.9 kWel 687 
Entschwefelung, gesamt Gleichung 5.10 kWel 4604 4380 4415 4380 4154 4016
Absorberdurchmesser 
Gleichung 3.39 m  8,43 8,21 8,25 8,21 7,96 7,80











Die Bereitstellung des Kühlwassers ist beim Rauchgasmischkondensator in der Leistung der 
Hauptkühlwasserpumpe enthalten, die Bereitstellung des Umlaufwassers mittels Umwälz-
pumpen wird mittels Simulationen errechnet, so dass die gesonderte Berechnung des Leis-
tungsbedarfes nicht erforderlich ist.  
Mit der Annahme der gleichen Rauchgasgeschwindigkeit im Rauchgaskondensator wie im 
Absorber der Entschwefelung von 4 m/s wird der absolute und relative Durchmesser des 
Rauchgaskondensators nach Gleichungen 3.40 und 3.42 berechnet. Der Kondensator-
durchmesser wird centimetergenau angegeben. Tabellen 10.25 bis 10.27 beinhalten die Ab-
schätzung des Durchmessers des Rauchgaskondensators. 
Tabelle 10.25: Durchmesser des Rauchgaskondensators beim mehrstufigen Vakuumsauger 






ZSK-2 ZSK-3 ZSK-4 ZSK-5
F F-2 F-3 F-4 F-5 
Rauchgasvolumenstrom, feucht Simulation m³/s 208 204 201 200 200 
Kondensatordurchmesser 
Gleichung 3.40 m 8,14 8,06 8,00 7,98 7,98 
Gleichung 3.42 % 100,0 99,0 98,3 98,1 98,1 
 
Tabelle 10.26: Durchmesser des Rauchgaskondensators bei der Modifikation der Rauchgas-
rückführung 








Rauchgasvolumenstrom, feucht Simulation m³/s 208 151 207 148 
Kondensatordurchmesser 
Gleichung 3.40 m 8,14 6,93 8,12 6,86 
Gleichung 3.42 % 100,0 85,2 99,8 84,4 
 
Tabelle 10.27: Durchmesser des Rauchgaskondensators bei der Rauchgaswärmenutzung 
Parameter Quelle Einheit Basis-kraftwerk
Rauchgaswärmenutzung 
A B C D D-o-KW 
Rauchgasvolumenstrom, feucht Simulation m³/s 208 197 200 197 185 177 
Kondensatordurchmesser 
Gleichung 3.40 m 8,14 7,92 7,98 7,92 7,67 7,51
Gleichung 3.42 % 100,0 97,3 98,1 97,3 94,3 92,2
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10.5.3 Gebläse  
Die Druckerhöhung des Primär- und Sekundäroxidans- sowie Entschwefelungsgebläses 
setzt sich zusammen aus den Druckverlusten einzelner Module zusammen. Die Grundlagen 
für die Berechnung bilden die jeweiligen Ablaufstrukturen der Kraftwerke sowie die in Kapi-
teln 5.1, 6.2.1.2, 6.2.2.2 und 6.2.3.2 angegebenen Druckverluste. Tabelle 10.28 fasst die 
Werte für den Basisfall und die Optimierungen zusammen. Da die Druckerhöhung anteilig für 
den zu fördernden Gasstrom gilt, werden einzelne Module in der Tabelle unter Umständen 
mehrfach aufgeführt. Der Entfall einiger Komponenten aufgrund der Änderung der Ab-
laufstruktur des Rauchgasweges wird durch „---“ gekennzeichnet. 
Tabelle 10.28: Druckverlust der Module und Druckerhöhung der Primär- und Sekundäroxi-
dans- sowie Entschwefelungsgebläse des Basiskraftwerkes und der Optimie-
rungen 
Gebläse Modul mit Druckverlust Basis 
Rauchgasrückführung 
kalt prim. warm sek. warm prim. und sek. 
Primär-
oxidans 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer 30 2 x 30 10 --- 
Mühlenoxidans-
Speisewasservorwärmer 10 10 10 10 
Mahltrocknung 100 100 100 100 
Staubleitungen und Brenner 20 20 20 20 
Entstaubung --- 4 --- 9 
Entstaubungskühler --- 3 --- --- 
Druckerhöhung des Gebläses 160 197 140 139 
Sekundär-
oxidans 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer 2 x 30 2 x 30 --- --- 
Staubleitungen und Brenner 20 20 20 20 
Entstaubung 4 4 9 9 
Entstaubungskühler 3 3 --- --- 
Druckerhöhung des Gebläses 87 87 29 29 
Entschwe-
felung 
Rauchgas-Oxidansvorwärmer 30 30 10 --- 
Entstaubungskühler 3 3 --- --- 
Entstaubung 4 4 9 9 
Entschwefelungskühler 3 3 3 3 








Um die Sicherheitsanforderungen der europäischen Druckgeräte-Richtlinie [157] zu erfüllen, 
wird das AD 2000 Regelwerk [158] angewendet. Als Druckgeräte gelten unter anderem Be-
hälter und Rohrleitungen [157, Art. 1, Abs. 2, Nr. 2.1] mit einem maximal zulässigen Druck 
von mehr als 0,5 bar [157, Art. 1, Abs. 2, Nr. 1]. Die Wanddicke von Rohren mit dem Ver-
hältnis des Außendurchmessers zum Innendurchmesser von maximal 1,7 wird nach dem AD 
2000-Merkblatt B 1 „Zylinder- und Kugelschalen unter innerem Überdruck“ mittels folgender 
Gleichung berechnet [145, Nr. 1]. 
1 2
20






mit                       Erläuterung 
s  mm erforderliche Wanddicke  
ad  mm Außendurchmesser eines Rohres  
p  bar Berechnungsdruck 1 
K  N/mm² Festigkeitskennwert bei der Berechnungstemperatur 2 
S  --- Sicherheitsbeiwert beim Berechnungsdruck 3 
v  --- Verbindungsfaktor 4 
1c  mm Zuschlag für Wanddickenunterschreitung 5 
2c  mm Abnutzungszuschlag 6 
 
Erläuterungen: 
1) Der Berechnungsdruck ist größer oder gleich dem maximal zulässigen Druck [158, 
Nr. 4.1]. Beim Dampferzeugersystem wird der Berechnungsdruck um 5 % höher als 
der Nenndruck festgelegt, um das Ansprechen der Sicherheitsventile bei Druck-
schwankungen zu vermeiden [18, S. L 53]. 
2) Als Festigkeitskennwert wird der niedrigste Wert aus den Werten der 0,2 %-
Dehngrenze und der 100 000 h-Zeitstandfestigkeit gewählt [158, Nr. 6.1]. Der Festig-
keitskennwert wird entsprechend der Berechnungstemperatur gewählt. Die Berech-
nungstemperatur ist die höchste bei dem jeweiligen maximal zulässigen Druck zu er-
wartende Wandtemperatur [158, Nr. 5.1]. Sie ergibt sich aus der zulässigen maxima-
len Betriebstemperatur sowie dem Zuschlag für die Beheizungsart, der bei der Ab-
gasbeheizung bei der unmittelbar berührten Wand 50°C beträgt [158, Nr. 5.1, Tafel 
1]. 
3) Der Verbindungsfaktor wird nach [158, Nr. 8.1] mit 1,0 festgelegt. 
4) Der Sicherheitsbeiwert gegen Streck-, Dehngrenze oder Zeitstandfestigkeit beträgt 
für Walz- und Schmiedestähle 1,5 für den Werkstoff bei der Berechnungstemperatur 
[158, Tafel 2]. 
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5) Der Zuschlag für Wanddickenunterschreitung wird nach den einschlägigen Normen in 
die Berechnung eingesetzt, wenn dieser bei fertigen Bauteilen aus ferritischen Stäh-
len auftreten kann [158, Nr. 9.1.1]. In dieser Arbeit wird der Zuschlag für Wanddi-
ckenunterschreitung von 7,5 % angenommen. 
6) Bei ferritischen Stählen beträgt der Abnutzungszuschlag nach [158, Nr. 9.2.1] 1 mm, 
wenn die Wanddicke des Erzeugnisses unter 30 mm ist. 
Tabelle 10.29 fasst die oben beschriebene Berechnungsgrundlage und die Wandstärken der 
Wärmeübertragerohre für die in dieser Arbeit untersuchten Wärmeübertrager zusammen. 
Tabelle 10.29: Wandstärken der Wärmeübertragerrohre 
Parameter Einheit 
Wärmeübertrager 
Hochdruck Niederdruck Korrosionsfest 
P265GH P235GH Alloy 59 
Rohr, Außendurchmesser mm 32 32 20 
Nenndruck bar 332 10 7 
Berechnungsdruck bar 353 10,5 7,4 
Anwendungstemperatur °C 
303 
vgl. Kapitel 4.2.3 
Tabelle 4.12 
170 





Berechnungstemperatur °C 350 220 190 
Festigkeitskennwert bei Be-
rechnungstemperatur N/mm² 141 [56, S. 2] 150 [55, S. 2] 250 [54, S. 3] 
Sicherheitsbeiwert beim 
Berechnungsdruck --- 1,5 
Verbindungsfaktor --- 1,0 
Zuschlag für Wanddickenun-
terschreitung % 7,5 
Abnutzungszuschlag mm 1,0 









10.7 Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung 
Dieses Kapitel enthält Daten für die Auslegung und Größenabschätzung der Wärmeübertra-
ger für die Rauchgaswärmenutzung in den Optimierungsoptionen A, B, C, D und Do-KW aus 
Kapitel 6.3.1. 
Die Auslegung und Größenabschätzung der Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung 
basiert auf dem Kapitel 3.3. Auf Basis der Randbedingungen der thermodynamischen Simu-
lation aus Kapitel 5.2 und der in Kapitel 6.3.1.2 definierten Wärmeübertragergeometrie wird 
der k-Wert für jeden Wärmeübertrager gemäß dem VDI Wärmeatlas [60] berechnet. Mit dem 
k-Wert wird mit der Gleichung 3.38 die Wärmeübertragerfläche und mit dem unten definier-
ten Randbedingungen die Abmessungen des Wärmeübertragers berechnet. Die Vorge-
hensweise der Auslegung ist mittels der in den jeweiligen Tabellen durchnummerierten und 
unten dargestellten Erläuterungen dokumentiert. 
Die Randbedingungen und Ergebnisse der Auslegung der Wärmeübertrager enthalten fol-
gende Tabellen: 
- Tabelle 10.32:  Optionen A, B und C 
- Tabelle 10.33:  Option D 
- Tabelle 10.34:  Option D-o-KW. 
Erläuterungen: 
1. Die Ein- und Austrittstemperatur und der Volumen- und Massenstrom des Rauchga-
ses sowie der übertragene Wärmestrom sind die Ergebnisse der thermodynamischen 
Simulationen in Kapitel 6.3.1.3, dargestellt in Abbildung 6.11 bis Abbildung 6.13 und 
Tabelle 6.22. Da der Rauchgasvolumenstrom temperaturabhängig ist, wird dieses auf 
das arithmetische Mittel der Rauchgastemperatur bezogen. Der zulässige Druckver-
lust des Rohrbündels des Wärmeübertragers beträgt 60 % des Druckverlustes des 
Wärmeübertragers aus Tabelle 6.18 inklusive Ein- und Auslauf, vgl. Kapitel 6.3.1.2. 
2. Der arithmetische Temperaturmittelwert wird gemäß dem VDI Wärmeatlas nach [60, 
S. Gg 2] aus der Ein- und Austrittstemperatur berechnet und dient der Ermittlung der 
Stoffdaten der an der Wärmeübertragung beteiligten Fluide. 
3. Stoffdaten für gasförmige Stoffe werden dem VDI-Wärmeatlas [60] bzw. der PRO II-
Datenbank entnommen, Stoffdaten für Wasser – der IAPWS-IF97 Wasserdampftafel 
[120]. 
4. Die Geometrie aller Gas-Flüssig-Wärmeübertrager wird in Kapitel 6.3.1.2 definiert.  
5. Die charakteristische Länge hängt von der Geometrie der Wand, an der die Wärme-
übertragung stattfindet: 
- für quer angeströmtes Körper:   
2 2
a ad l dAL
U l
      10.4 
- für Rohrströmung:                      i
L d   10.5 
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6. Die Fluidgeschwindigkeit steht im Zusammenhang mit dem zulässigen Druckverlust 
des Fluids im Wärmeübertrager [60, S. Lad 1, Gleichung 1]: 
2
2W e
p N c     10.6 
wobei die in Gleichung 9.12 eingesetzte Geschwindigkeit im engsten Querschnitt des 









Der Druckverlustbeiwert ξ gilt für Rohrbündel mit der Reihenanzahl über 10, was für 
die hier berechneten Wärmeübertrager zutrifft, und wird nach [60, S. Lad 2, 
Gleichungen 2 bis 6] berechnet: 
Re 1000
20001l t e  
           10.8 






























             
10.10 
 











   10.12 
Für quer angeströmtes Rohrbündel gelten folgende Gleichungen zur Berechnung der 
Nusseltzahl [60, S. Gg 2, Gleichungen 11-13]: 


















Nu   
 
 
   
 10.15 













sa d , 2 a
sb d  und 1 4 a
     bei für b ≥ 1 [60, S. Gg 1, Gleichung 9]. 
Da die Rohrreihenanzahl in den Rohrbündeln größer 10 ist, ist nach [60, S. Gg 3] 
keine weitere Berücksichtigung der Einlaufeffekte notwendig. 
 
8. Die Wärmeübergangszahl wird nach [60, S. Gg 2, Gleichung 14] berechnet: 
BündelNu
L
    10.17 
 
9. Die für den Kraftwerksprozess relevanten Foulingswiderstände werden nach dem [14, 
S. 651] in Verbindung mit [159] wie folgt angenommen: 




Anmerkung /   
Quelle 
Aufbereitetes Kesselspeisewasser 0,09*10-3 [159] 
Rauchgas (vor der Entstaubung) 1,76*10-3 [159] 
Kreislaufwasser / Kühlwasser 0,18*10-3 [159] 
Rauchgas (nach der Entstaubung) 0,88*10-3 Annahme 
 
10. Der Wärmedurchgangskoeffizient wird auf die Außenoberfläche bezogen und nach 






f a a f i ia a a
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            
10.18 
Die Wärmeleitfähigkeit in Gleichung 10.18 ist temperaturabhängig. Da die Wärme-
übertrager im breiten Temperaturbereich zwischen 89 und 379°C verwendet werden, 
wird die Wärmeleitfähigkeit auf die jeweilige Anwendungstemperatur wie folgt umge-
rechnet: 
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- für Werkstoff 1.0345 (P235GH): 
2 5 258,8 3,62 10 0,27 10T T         10.19 
- für Werkstoff 1.0425 (P265GH): 
2 5 252,1 1,59 10 1,86 10T T         10.20 
mit                        
  W/mK Wärmeleitfähigkeit 
T  K Temperatur 
 
Die Gleichungen 10.19 und 10.20 gelten im Bereich von 0 bis 650°C. 
Die Temperaurabhängigkeit der Wärmeleitfähigkeit des Werkstoffes Alloy 59 wird den 
Herstellerangaben [54, S. 3] im Temperaturbereich zwischen 100 und 200°C ent-
nommen.  
Die Wärmeleitfähigkeit der in den Berechnungen verwendeten Wärmeübertragewerk-
stoffe ist in Tabelle 10.31 zusammengefasst. Die Angaben zur Wärmeleitfähigkeit  bei 
einer Temperatur von 20°C stammen aus Tabelle 2.14 und dienen der Information. 
Die relevanten Temperaturen sind jeweilige arithmetische Temperaturmittelwerte ge-
mäß dem VDI Wärmeatlas, vgl. Punkt 2 der Erläuterungen. 




20 112 160 180 / 187 192 / 197 299 
P235GH 57 n.r. n.r. 42 41 n.r. 
P265GH 51 n.r. n.r. n.r. n.r. n.r. 
Alloy 59 10,4 n.r. 13 n.r. n.r. n.r. 
PTFE 0,24 0,24 n.r. n.r. n.r. n.r. 
 
Abkürzung in Tabelle: n.r. – nicht relevant 
11. Die mittlere logarithmische Temperaturdifferenz des Wärmeübertragers im Gegen-
strombetrieb wird nach Gleichung 3.41 berechnet. 
12. Die Mehrzahl der bisher realisierten Anlagen der Rauchgaswärmenutzung ist im 
Kreuzbetrieb ausgeführt. Bei der Annahme, dass es sich beim Wärmeübertrager um 
ein Kreuzstromwärmeübertrager mit mindestens zwei Rohrreihen und zwei Durch-
gängen handelt, wird der Korrekturfaktor der mittleren Temperatur für Kreuzstrom 
wird mittels des Diagramms Nr. 36 aus dem VDI Wärmeatlas [60, S. Ca 29] in Höhe 
von 0,97 ermittelt. 
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13. Mit dem Korrekturfaktor für den Kreuzstrom wird die mittlere Temperatur für den 
Kreuzstromwärmeübertrager berechnet: 
, ,m Kreuz LMTD m GegenT f T    10.21 
14. Die Wärmeübertragerfläche wird nach Gleichung 3.38 berechnet. 
15. Bei der Abschätzung der Wärmeübertragergröße wird von einer nahezu quadrati-
schen angeströmten Fläche (Breite x Länge des Wärmeübetragers) ausgegangen. 
Unter Berücksichtigung der jeweiligen Rohrabmessungen, Reihenabstände und 
Rohrabstände in der Reihe wird die Tiefe des Wärmeübertragers berechnet. 
Auf folgenden Seiten werden die Tabellen 10.32 bis 10.34 dargestellt. 
Tabelle 10.32: Auslegung der Wärmeübertrager für die Rauchgaswärmenutzung in den Opti-
onen A, B und C 
Parameter Formel-zeichen Einheit 
Wärmeübertrager in Optionen 
Erläu-
terung A B C 










Eintrittstemperatur einT  °C 208 379 219 185 379 219 
1 
Austrittstemperatur ausT  °C 175 219 175 175 219 175 
Druck RGp  bar 1 
Volumenstrom 
MT
V  m³/s 501 73 60 430 73 60 
Massenstrom m  kg/s 424 55 55 424 55 55 
WÜ-Druckverlust p  mbar 5 10 10 5 10 10 
übertragener Wär-











Dichte   kg/m³ 0,96 0,77 0,94 0,97 0,78 0,94 
3 
dynamische      
Viskosität 
  10-5kg/m*s 2,2 2,6 2,2 2,1 2,6 2,2 
Wärmekapazität pc  kJ/kg*K 1,09 1,15 1,06 1,08 1,15 1,09 








innen id  mm 29,6 19,0 29,6 29,6 19,0 29,6 
4 
Rohrwandstärke d  mm 1,2 6,5 1,2 1,2 6,5 1,2 
Rohrdurchmesser, 
außen ad 	 mm 32,0 
Reihenabstand 1s 	 mm 72,0 
Rohrabstand in der 
Reihe 2s 	 mm 72,0 
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Parameter Formel-zeichen Einheit 
Wärmeübertrager in Optionen 
Erläu-
terung A B C 
A-1-a B-1 B-2-a A-1-a B-1 B-2-a 
charakteristische     
Länge L 		 mm 5,0 5 
RG-Geschwindigkeit c 	 m/s 5,6 4,2 7,0 7,6 4,2 7,0 6 
Prandtlzahl Pr 		 --- 0,76 0,75 0,76 0,77 0,75 0,76 
7 
Reynoldtszahl Re 		 103 --- 18,7 9,7 23,2 26,8 9,6 23,3 
Rohranordnungsfaktor  af 		 --- 1,323 
Nusseltzahl Nu 		 --- 159 104 183 202 104 184 
Wärmeübergangszahl  		 --- 98 83 115 121 82 115 8 
Foulingswiderstand 
,f RGR 		 --- 1,76 
9 
,f WasserR 	 --- 0,18 0,09 0,18 0,18 0,09 0,18 
Wärmedurchgangs-
koeffizient k 		 W/m²K 76 42 86 90 42 86 10 
LMTD, Gegenstrom GLMTD 		 K 32,8 46,0 37,3 21,9 46,0 37,3 11 
Faktor für LMTD LMTDf 	 --- 0,97 12 









 Fläche  WÜA 	 103 m² 7,15 5,54 0,88 2,41 5,58 0,88 14 
Breite BreiteWÜ 	 m 9,5 4,2 2,9 7,5 4,2 2,9 
15 Höhe HöheWÜ 	 m 9,5 4,1 2,9 7,5 4,2 2,9 
















Tabelle 10.33: Auslegung der Wärmeübertrager für die Rauchgaswärmenutzung in der Opti-
on D 
Parameter Formel-zeichen Einheit 
Wärmeübertrager  
Erläuterung










Eintrittstemperatur einT  °C 185 379 219 155 
1 
Austrittstemperatur ausT  °C 175 219 175 89 
Druck RGp  bar 1 
Volumenstrom 
MT
V  m³/s 430 72 60 215 
Massenstrom m  kg/s 424 55 55 424 
WÜ-Druckverlust p  mbar 5 10 10 5 
übertragener Wär-











Dichte   kg/m³ 0,97 0,78 0,94 1,15 
3 
dynamische      
Viskosität 
  10-5kg/m*s 2,1 2,6 2,2 1,9 
Wärmekapazität pc  kJ/kg*K 1,09 1,15 1,06 1,08 








innen id  mm 29,6 19,0 29,6 10 
4 
Rohrwandstärke d  mm 1,2 6,5 1,2 1,0 
Rohrdurchmesser, 
außen ad 	 mm 32,0 12,0 
Reihenabstand 1s 	 mm 72,0 26,0 
Rohrabstand in der 
Reihe 2s 	 mm 72,0 26,0 
charakteristische     
Länge L 		 mm 5,0 1,9 5 
RG-Geschwindigkeit c 	 m/s 7,6 4,2 7,0 3,6 6 
Prandtlzahl Pr 		 --- 0,77 0,75 0,76 0,78 
7 
Reynoldtszahl Re 		 103 --- 26,8 9,7 23,1 6,5 
Rohranordnungsfaktor  af 		 --- 1,323 1,333 
Nusseltzahl Nu 		 --- 153 105 183 84 
Wärmeübergangszahl  		 --- 121 83 114 113 8 
Foulingswiderstand 
,f RGR 		 --- 1,76 0,88 
9 
,f WasserR 	 --- 0,18 0,09 0,18 0,18 
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Parameter Formel-zeichen Einheit 
Wärmeübertrager  
Erläuterung
A-1-a B-1 B-2-a D-2-a 
Wärmedurchgangs-
koeffizient k 		 W/m²K 89 42 86 59 10 
LMTD, Gegenstrom GLMTD 		 K 21,9 46,1 37,3 36,5 11 
Faktor für LMTD LMTDf 	 --- 0,97 12 









 Fläche  WÜA 	 103 m² 2,39 5,53 0,88 8,04 14 
Breite BreiteWÜ 	 m 7,5 4,2 2,9 7,7 
15 Höhe HöheWÜ 	 m 7,5 4,1 3,0 7,7 



















Tabelle 10.34: Auslegung der Wärmeübertrager für die Rauchgaswärmenutzung in der Opti-
on D-o-KW 
Parameter Formel-zeichen Einheit 
Wärmeübertrager 
Anmerkung










Eintrittstemperatur einT  °C 199 379 219 180 135 
1 
Austrittstemperatur ausT  °C 175 219 175 135 89 
Druck RGp  bar 1 
Volumenstrom 
MT
V  m³/s 436 74 60 223 201 
Massenstrom m  kg/s 424 55 55 242 242 
WÜ-Druckverlust p  mbar 5 10 10 5 5 
übertragener Wär-











Dichte   kg/m³ 0,97 0,78 0,95 1,09 1,21 
3 
dynamische      
Viskosität 
  10-5kg/m*s 2,2 2,6 2,2 2,0 1,9 
Wärmekapazität pc  kJ/kg*K 1,08 1,14 1,08 1,06 1,03 








innen id  mm 29,6 19,0 29,6 18,0 10,0 
4 
Rohrwandstärke d  mm 1,2 6,5 1,2 1,0 1,0 
Rohrdurchmesser, 
außen ad 	 mm 32,0 20,0 12,0 
Reihenabstand 1s 	 mm 72,0 45,0 26,0 
Rohrabstand in der 
Reihe 2s 	 mm 72,0 45,0 26,0 
charakteristische     
Länge L 		 mm 5,0 3,1 1,9 5 
RG-Geschwindigkeit c 	 m/s 6,0 4,2 7,0 5,0 3,7 6 
Prandtlzahl Pr 		 --- 0,76 0,75 0,76 0,77 0,77 
7 
Reynoldtszahl Re 		 103 --- 20,5 9,7 23,3 12,6 7,0 
Rohranordnungsfaktor  af 		 --- 1,323 1,333 
Nusseltzahl Nu 		 --- 169 104 184 124 87 
Wärmeübergangszahl  		 --- 103 82 114 112 114 8 
Foulingswiderstand 
,f RGR 		 --- 1,76 0,88 
9 
,f WasserR 	 --- 0,18 0,09 0,18 0,18 
10.7 Wärmeübertrager der Rauchgaswärmenutzung 
  303 
Parameter Formel-zeichen Einheit 
Wärmeübertrager 
Anmerkung
A-1-a B-1 B-2-a D-1-a D-2-a 
Wärmedurchgangs-
koeffizient k 		 W/m²K 78 42 85 87 60 10 
LMTD, Gegenstrom GLMTD 		 K 28,8 46,1 37,3 36,4 28,9 11 
Faktor für LMTD LMTDf 	 --- 0,97 12 









 Fläche  WÜA 	 103 m² 4,98 5,66 0,90 3,76 6,94 14 
Breite BreiteWÜ 	 m 8,6 4,2 2,9 6,7 7,4 
15 Höhe HöheWÜ 	 m 8,5 4,1 3,0 6,7 7,4 









11.1 Abkürzungen, Formelzeichen und Indizes 
 
Abkürzungen 
16Mo3 Kraftwerksstahl 1.5415 
%-ig prozentig 
A Optionsbezeichnung der anlageninternen Rauchgaswärmenutzung 
Abb. Abbildung 
Abs. Absatz 
AD Arbeitsgemeinschaft Druckbehälter, hier im Zusammenhang mit AD-
Merkblatt zur Berechnung von Druckbehältern 
ADECOS Advanced Development of the Coal-fired Oxyfuel process with CO2 
Separation 
AEL Firmenbezeichnung der AEL Apparatebau GmbH Leisnig 
AG Aktiengesellschaft 
Alloy 59 Legierung, Werkstoffbezeichnung 2.4506 
AlWaFlon Eigenname des Wärmenutzungsverfahrens der Firma Wallstein Inge-
nieur GmbH mit korrosionsfesten Wärmeübertragern  
Äquiv. Äquivalent 
B Optionsbezeichnung der anlageninternen Rauchgaswärmenutzung 
Basis Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk 
BDEW Bundesverband der Energie- und Wasserwirtschaft e.V. 





BMWi Bundesministerium für Wirtschaft und Energie 
BSCF Materialbezeichnung für Membran aus Ba0,5Sr0,5Co0,8Fe0,2O3-δ 
BUND Bund für Umwelt und Naturschutz Deutschland e.V. 
BWG Birmingham Wire Gauge, hier: Maßeinheit für Drahtdurchmesser, in-
zwischen als Maßeinheit abgelöst 
bzw. beziehungsweise 
C Optionsbezeichnung der anlageninternen Rauchgaswärmenutzung 
ca. circa 
CCS Carbon Capture and Storage 
CEPCI Chemical Engineering Plant Cost Index 
COORETEC CO2-Reduktions-Technologien 
D Deutschland 
DE Deutschland, hier: bei Angaben zur Patentnummer 
DeNOX Anlage zur Stickoxidminderung 
D-o-KW Optionsbezeichnung der anlageninternen Rauchgaswärmenutzung 
DOE Department of Energy 
d.h. das heißt 
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E Optionsbezeichnung der anlageninternen Rauchgaswärmenutzung 
e.V. eingetragener Verein 
E-Filter Elektrofilter  
el. elektrisch 
EnBW Firmenbezeichnung der EnBW Energie Baden-Württemberg AG 
engl. Englisch, in Englisch 
Entschw. Entschwefelung  
EP Europäisches Patentamt, hier: bei Angaben zur Patentnummer 
EUR Euro 
f. feucht 
F und F-2 bis F-5 Optionsbezeichnung der anlageninternen Rauchgaswärmenutzung 
Fa. Firma 





G-FLON-PFA Handelsname des Werkstoffes Perfluoralkoxy der Firma Babcock Bor-
sig Steinmüller GmbH 
ggf. gegebenenfalls 
Gl. Gleichung 
GKM Großkraftwerk Mannheim 
GmbH Gesellschaft mit begrenzter Haftung 
GTL engl.: Gas to Liquide 





IAPWS-IF97 engl.: International Association for the Properties of Water and Steam 
Industrial Formulation 1997 
IBN Inbetriebnahme 
idF In der Fassung (im Zusammenhang mit Normen und gesetzlichen Vor-
schriften) 
inkl. inklusive 
ISBN International Standard Book Number 
isen. isentrop 
iVm in Verbindung mit 




Ltd. engl. Limited‘ hier: haftungsbeschränkte Kapitalgesellschaft 
LuVo Luftvorwärmer 






MIEC engl.: Mixed Ionic Electronic Conductors, Mischleitermembran 
Mio. Million 
MPS Mahlanlage: Mühlen, Pendel, Schüssel 
mod. modifiziert 
Mrd. Milliarde 
n.b. nicht bekannt 




NiCr23Mo16Al Legierung 2.4605 
NE Niederschlagselektrode des Elektrofilters 
NETL National Energy Technology Laboratory 
Nr. Nummer 
NRW Bundesland Nordrhein-Westfallen 
Optimierung Optimierungsoption 
OTM engl.: Oxygen Transport Membrane 
Oxy Oxy-Vac-Jül-Basiskraftwerk 
Oxy-Vac-Jül Eigenname des in der Forschungszentrum Jülich GmbH entwickelten 
vakuum- und membranbasierten Konzeptes der Sauerstoffbereitstel-
lung 
Oxy-Sweep-Jül Eigenname des in der Forschungszentrum Jülich GmbH entwickelten 
Konzeptes der Sauerstoffbereitstellung 
p/h Druck-Enthalpie 
P235GH Kraftwerksstahl 1.0345 
P265GH Kraftwerksstahl 1.0425 
pH latein.: pondus Hydrogenium, hier pH-Wert 




Powerise Eigenname des Wärmenutzungsverfahrens der Firma Babcock Borsig 
Steinmüller GmbH 
ppm parts pro million, 10-6 
ppmv part per million, volumenbezogen 
PR thermodynamisches Modell Peng-Robinson 
prim. primär 
PTFE Polytetrafluorethylen 
PTJ Projektträger Jülich 
P-warm Primäroxidans-warm, Optionsbezeichnung der Modifikation der Rauch-
gasrückführung 
R Rückstand 
RDK Rheinhafen-Dampfkraftwerk Karlsruhe 
Rekuluvo-Plus Eigenname des Wärmenutzungsverfahrens der Firma Balke Dürr 
GmbH 
RG Rauchgas  
RG 80-8 Serienbezeichnung der Kompressoren der MAN AG 
RG-Kondensator Rauchgaskondensator 
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Eigenname des von der Siemens AG entwickelten Konzeptes der 
Sauerstoffbereitstellung 
SK-35 bis 65 Sauerstoffkühlung, Optimierungsbezeichnung 
StK Steinkohle 
S-Kalt Sekundäroxidans-kalt, Optionsbezeichnung der Modifikation der 
Rauchgasrückführung 
SNCR selective non-catalytik reaktion, Verfahren der nicht-katalytischen Stick-
oxidminderung 
SRK thermodynamische Modell auf Basis der Soave-Redlich-Kwong-
Zustandsgleichungen 
STC-GV Typbezeichnung des Getriebeverdichters der Siemens AG 
STC-SX Typbezeichnung des Axialverdichters der Siemens AG 
SW Speisewasser 
S-warm Sekundäroxidans-warm, Optionsbezeichnung der Modifikation der 
Rauchgasrückführung 
TEMA engl.: Tubular Exchanger Manufacturers` Association 
tr. trocken 
Tsd. Tausend 
TÜV Technischer Überwachungsverein 
U U-förmiges Wärmeübertrager, Haarnadelrohren, Bezeichnung nach 
TEMA Standards 
UBA Umweltbundesamt 
USA United States of America 
USD United States Dollar 
v. von (im Zusammenhang mit Normen und gesetzlichen Vorschriften) 
VDI Verein Deutscher Ingenieure 
Verd. Verdichtung 
Vorverd. Vorverdichtung 
VGB Vereinigung der Großkesselbesitzer, hier: europäische technische 













Formelzeichen – lateinische Buchstaben 
a  --- Verhältnis der Rohrteilung zum Rohrdurchmesser 
A m² Fläche 
tA  EUR Ausgaben in der Zeitperiode t 
AK  EUR Anlagenkosten 
b  --- Anordnungsfaktor der Röhre im Wärmeübertrager 
BZ  --- Bauzinsen 
OptimierungBF  EUR/kWBrutto je %-Punkt Bewertungsfaktor einer Optimierung 
C  --- Konstante 
pc  J/kgK mittlere spezifische isobare Wärmekapazität 
kWhCost  EUR/kWhel Stromgestehungskosten 
Xc  
mg/Nm³   
ppm Konzentration des Stoffes X 
d  m Durchmesser, Abstand 
D  m Durchmesser des Röhrenwärmeübertragers 
tE  EUR Einnahmen in der Zeitperiode t 
f  --- Faktor 
F  C/Mol Faraday Konstante: 964853365 
bf  --- 
konstruktiver Korrekturfaktor für das Mantel des Wärmeüber-
tragers 
Bauherrenf  --- Faktor für Bauherreneigenleistung 
hf  --- 
konstruktiver Korrekturfaktor für das hintere Ende des Wär-
meübertragers 
2 ,H O verdampft
f  kgH2O/kgKohle spezifische Menge des verdampften Wassers 
/PrKohle Luftf   kgKohle/m³ Staubsättigung der Primärluft 
Nebenpositionenf  --- Faktor für Nebenpositionen 
Pr Luftf   m³/kgKohle spezifischer Trägermediumbedarf für den pneumatischen Transportvorgang 
tf  --- 
Korrekturfaktor für Rohranordnung und -teilung der Wärme-
übertrager 
vf  --- 
konstruktiver Korrekturfaktoren für das vordere Ende des 
Wärmeübertragers 
,Verlust Mühlef  --- Faktor für Wärmeverlust der Kohlemühle 
h  J/kg Enthalpie 
UH  kJ/kg Heizwert der rohen Kohle 
i  --- Kalkulationszinssatz 
I  EUR Investitionssumme für eine Optimierung 
Index  --- CE Plant Cost Index 
2O
j  Mol/m²s Sauerstofffluss 
k  W/m²K Wärmedurchgangskoeffizient 
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K  EUR Komponentenkosten 
AIKW  EUR Kapitalwert der Anlageninvestition 
l  m Länge 
/L G  --- L/G-Verhältnis 
m  kg/s Massenstrom 
M  g/Mol Molmasse 
XMerkmal K  --- Merkmal der Komponente X 
n  --- Molmenge 
N  --- Anzahl 
Trocknungq  J/kgKohle spezifischer Trocknungsbedarf der Kohle 
Q  W Wärmestrom 
p  kg/m²s Druck / Partialdruck 
P W Leistung 
R J/molK Universelle Gaskonstante: 8,3144621 
2CO
R  --- CO2-Rückhaltegrad 
RohrR  --- Werkstoffkennwert für Rohre 
s  mm Wanddicke des Wärmeübertragerrohrs 
t  s Zeit  
T  K Temperatur 
mT  K mittlere logarithmische Temperatur 
v  m/s Geschwindigkeit 
V  m³/s Volumenstrom des trockenen Rauchgases im Normzustand 
w  W Arbeit  
x  --- Massenanteil 
y  --- Molanteil 
z  --- Anteil der Rohrkosten an den Wärmeübertragerkosten 
/h aZ  h/Jahr Anzahl der Volllaststunden in der Zeitperiode 
, .X redZ  --- Schadstoffumsatz und Schadstoffumsatzgrad des Stoffes X 
 
Formelzeichen – griechische Buchstaben 
  kg/ms dynamische Viskosität 
 --- Differenz, Delta 
/ SOXkW kg
  W/kgSOX spezifischer Leistungsbedarf der Oxidationsluftbereitstellung, Abwasserbehandlung, Gipsentwässerung 
2O
  --- Sauerstoffabtrenngrad 




  --- Sauerstoffpartialdruckverhältnis auf der Retentatseite der Membran 
  % Wirkungsgrad 
  --- Isentropenexponent 
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  --- Luftzahl / globale Oxidanszahl 
el  A²s³/kg*m² elektronische Leitfähigkeit 
ion  A²s³/kg*m² ionische Leitfähigkeit 
2CO
  --- CO2-Vermeidungsgrad 
  --- Stufenverhältnis 
 
Indizes 
1 wärmeabgebender Stoff / Anfangszustand 
2 wärmeaufnehmender Stoff / Endzustand 
` flüssige Phase 




aus Austritt / austretender Strom 
Basis Basiskraftwerk  
Basisjahr Basisjahr des Kostindexes 
BImSchV Bundes-Immissionsschutzverordnung 
BK Brennkammer 
D Dampf  
DE Dampferzeuger 
E-Filter Elektrofilter  
ein Eintritt / eintretender Strom 
el elektrisch 
Entschw., rest  Komponenten der Entschwefelungsanlage: Oxidationsluftbereit-stellung, Abwasserbehandlung, Gipsentwässerung 
Entschw.-Absorber Entschwefelungsabsorber 
Feed Feedstrom  
FWL Feuerungswärmeleistung 
Ges. Gesamt 
Gr. großer Betrag 
i innen 
i.N. in Normzustand 
Kl. kleiner Betrag 
Kohle, roh Kohle im rohen Zustand 
KW Kraftwerk 
kWh kWh-spezifisch (bei Werteangaben) 
NE Niederschlagselektrode 
Optimierung Kraftwerk mit Optimierungsoption  
Oxy Oxyfuel-Kraftwerk 
Per  Permeat 
Pr-Luft Primärluft 
11.1 Abkürzungen, Formelzeichen und Indizes 













Verd. Verdichtung  
waf wasser- und aschefrei (Kohle) 
wf wasserfrei (Kohle) 
WÜ Wärmeübertrager 
X Stoff oder Komponente X in Gleichungen 
ZKWS Zwischenkühlwassersystem 
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Energetische und wirtschaftliche  
Optimierung eines membranbasierten  
Oxyfuel-Dampfkraftwerkes
Yevgeniy Nazarko
Die CO2-Abtrennung mit anschließender Speicherung ist eine technologische Option zur 
Reduzierung von CO2-Emissionen. Der Oxyfuel-Prozess basiert auf der Verbrennung fossiler 
Brennstoffe in einer Sauerstoff-Rauchgas-Atmosphäre mit nachfolgendem Aufkonzentrieren 
des CO2. Die Anwendung der Keramikmembranen im vom Forschungszentrum Jülich ent-
wickelten und unter EP 2214806 patentierten Oxy-Vac-Jül-Konzept verringert den spezi-
fischen Energiebedarf der Sauerstoffbereitstellung. Im diesem Buch werden Optimierungen 
des Gesamtprozesses hinsichtlich ihrer Effizienz und Investitionskosten beurteilt. Diese 
Arbeit bietet eine Grundlage für Entscheidungen über die Anwendung der Optimierungs- 
optionen im CO2-armen membranbasierten Oxyfuel-Kraftwerk.
Yevgeniy Nazarko studierte an der Technischen Universität Berlin an der Fakultät Prozess-
wissenschaften am Institut für Technischen Umweltschutz. Von 2007 bis 2014 beschäf-
tigte er sich am Institut für Energie- und Klimaforschung – Elektrochemische Verfahrens-
technik (IEK-3) im Forschungszentrum Jülich mit der Konzeptentwicklung und Analyse von 
Verfahren zur CO2-Abtrennung aus fossil befeuerten Kraftwerken. Der Fokus lag auf den 
Konzepten der chemischen Rauchgaswäsche aus konventionellen Kraftwerken sowie der 
membranbasierten Oxyfuel-Kraftwerke. Der Inhalt dieses Buches wurde von der RWTH 
Aachen als Dissertation zur Erlangung des akademischen Grades eines Doktors der  
Ingenieurwissenschaften angenommen.
Das Institut für Energie- und Klimaforschung – Elektrochemische Verfahrenstechnik (IEK-3) 
verfügt über wissenschaftlich-technischen Kernkompetenzen Elektrochemie und Energie-
verfahrenstechnik. Mit anwendungsorientierter Zielausrichtung erforscht und entwickelt 
das IEK-3 Brennstoffzellen, Brenngaserzeugungssysteme, Gastrennmembranen, Wasser-
elektrolyse und Batterien. Dies beinhaltet die Modellierung, Realisierung, experimentelle 
Untersuchung und systemanalytische Betrachtung der Energiesysteme, deren Komponenten 
sowie elektrochemischer Vorgänge und verfahrenstechnischer Prozessführung.
